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1 Einleitung 
 
In den letzten vierzig Jahren wurden auf dem Gebiet der Membrantechnik bedeutsame 
Innovationen hervorgebracht, die es möglich gemacht haben, eine Reihe vielfältiger 
industrieller Prozesse durchzuführen. Heute werden Membranen zur Behandlung indus-
trieller und kommunaler Abwässer, sowie zur Entsalzung von Meer- und Brackwasser 
in großem Maßstab eingesetzt. Ebenso finden Membranen Verwendung bei der Auf-
konzentrierung und Reinigung von Produkten in der Lebensmittel- und der Pharmain-
dustrie. Aufgrund stetiger und bedeutender Entwicklungen im industriellen Membran-
sektor vollzieht sich immer mehr eine Integration verschiedener Membranprozesse in 
der thermischen und chemischen Verfahrenstechnik. Auf diese Weise können die hohen 
Anforderungen wie kompaktere Produktionsanlagen, höhere Produktqualität und einer 
umweltschonenderen bzw. energetisch effizienteren Prozessführung erfüllt werden [1]. 
Geht es besonders darum, Fette, Öle, Kunstharze sowie feinste Fest- und Trübstoffe aus 
einem Abwasser abzutrennen, so hat sich die Ultrafiltration längst zum wichtigsten 
Trennverfahren in der Technik der Abwasserbehandlung etabliert. Bislang wurde die 
Ultrafiltration vorwiegend zur Aufbereitung von wässrigen Systemen eingesetzt. Prinzi-
piell jedoch gesehen bietet die Ultrafiltration auch potentielle Einsatzmöglichkeiten zur 
Trennung rein organischer, d.h. nicht-wässriger Lösungen [2]. 
Bei der Sanierung von Altlasten wie auch beim produktionsintegrierten Umweltschutz 
ist es notwendig, Stoffströme zu erzeugen, deren qualitative Konsistenz den Einsatz im 
Produktionsprozess erlaubt. Dadurch gelingt es, Produktionsmittel zu schonen und eine 
Verlagerung des Reststoffproblems zu vermeiden. Da Lösungen wie Deponiesicker- 
und Grubenabwässer bei der Aufbereitung ein Vielstoffgemisch niedriger Konzentratio-
nen darstellen, besteht die Forderung, dass deren Inhaltsstoffe nicht nur aufkonzentriert 
sondern auch getrennt werden müssen. Die Verfahrenstechnik ist daher verpflichtet, 
selektive Konzentrierungsverfahren zu entwickeln. Eine Kombination aus Membranver-
fahren und Extraktionsprozessen ermöglicht die selektive Anreicherung von Metallsal-
zen aus niedrigkonzentrierten wässrigen Lösungen und kann auf zwei verschiedene Ar-
ten erreicht werden: 
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(1)  vorgeschaltetes Membranverfahren zur Erhöhung der Feedkonzentration der  
Extraktion 
(2)  nachgeschaltetes Membranverfahren zur Trennung von beladenem und unbela-
denem Solvent 
An beide Verfahrensprozesse schließt sich eine Reextration der Extraktphase an. 
 
Häufig scheitert die Auswahl eines für die Trennaufgabe geeigneten Extraktionsmittels 
an den ungünstigen Verteilungsgleichgewichten und der Selektivität. Durch die Aufbe-
reitung der Extraktphase mittels Ultrafiltration sollen die Anforderungen von Selektivi-
tät und Kapazität erfüllt und ein sondiertes Konzentrierungsverfahren bereitgestellt 
werden. Die Membrantechnik könnte vor allem bei geringen Extraktbeladungen eine 
effiziente Möglichkeit der Extraktphasenaufbereitung bei der Schwermetallextraktion 
bieten. Da zur Wiedergewinnung des unbeladenen Extraktionsmittels aus der Extrakt-
phase bei der herkömmlichen Reextraktion bislang eine entsprechende Chemikalien-
menge an Mineralsäure oder Schwefelsäure notwendig ist, liegt der Vorteil dieses Ver-
fahrens in der permeatseitigen Rückgewinnung des unbeladenen Extraktionsmittels. 
Somit kann das Permeat ohne zusätzliche Regeneration in den Extraktionsprozess zu-
rückgeführt werden. 
Ziel der Arbeit war es, das Membranverhalten bzw. die Membraneigenschaften bei der 
Regeneration des Extraktionsmittels D2EHPA der Metallextraktion durch Trennung 
von beladenem und unbeladenem Extraktionsmittel mit Hilfe der Ultrafiltration zu un-
tersuchen. In so genannten Screeningversuchen werden kommerziell erhältliche Ultra-
filtrationsmembranen auf ihre Eignung bezüglich des Trennverhaltens untersucht. An-
schließend wird im kontinuierlichen Betrieb die maximal mögliche An- bzw. Abreiche-
rung an Schwermetallen (Mangan, Zink, Nickel, Aluminium) im Retentat und Permeat 
sowie die permeatseitige Rückgewinnung des unbeladenen Extraktionsmittels durch 
Variation der eingesetzten Feedlösung und des transmembranen Drucks ermittelt. 
In Sorptionsversuchen soll die Löslichkeit bzw. die Quellung des Extraktions- und Ver-
dünnungsmittels in den verschiedenen Polymermatrices der Membrantypen und die 
adsorptive Gelschichtbildung als Funktion von Druck und Temperatur auf der Mem-
branoberfläche untersucht werden. Über das Vermessen der Membraneigenschaften im 
lastfreien Zustand und im Lastfall soll versucht werden, den Einfluss der Sorption, des 
Quellens und Kompaktierens auf das Materialverhalten zu beschreiben. 
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Anhand verschiedener Messmethoden zur Oberflächencharakterisierung soll aufgezeigt 
werden, weshalb nur bestimmte Polymerwerkstoffe für die Trennung von beladenem 
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2 Stand des Wissens 
2.1 Membrantrennverfahren 
Membranverfahren gehören nach wie vor zu den wichtigsten Trennprinzipien, wenn es 
sich um die Abscheidung gelöster und ungelöster Stoffe aus Flüssigkeiten sowie der 
Trennung von Gasgemischen handelt. Im allgemeinen Sinne versteht man unter einer 
Membran eine selektive Barriere zwischen zwei Phasen, deren Trennwirkung darauf 
beruht, Bestandteile eines Gemisches mehr oder weniger stark zurückzuhalten. Eine 
Membran kann sowohl im festen als auch im flüssigen Zustand in einem Prozess einge-
setzt werden. Aufgrund der Entwicklung immer neuartiger und resistenterer Membran-
arten bzw. –werkstoffe treten Membranverfahren zunehmend in Konkurrenz mit ande-
ren klassischen Trennverfahren. Im Gegensatz zu thermischen Verfahren wie Rektifika-
tion und Destillation kann die Stofftrennung bei Raumtemperatur und daher durch einen 
geringen Energieaufwand erzielt werden. Membrantrennverfahren sind rein physika-
lisch arbeitende Verfahren zur Stofftrennung, bei denen die zu trennenden Komponen-







Abbildung 1:  Schematische Darstellung zum Grundprinzip eines Membranverfahrens 
Daraus resultiert die Wiedergewinnung bzw. –verwertung aller Komponenten, die sich 
im gereinigten Filtrat „Permeat“ und in der aufkonzentrierten Phase „Retentat“ befinden 
(Abbildung 1).  
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Darüber hinaus können Membranverfahren dank ihres modularen Aufbaus an jeden 
Problemfall angepasst und, da keine Wärmezuführung für den Ablauf des Membranpro-
zesses notwendig ist, auch temperaturempfindliche Stoffe getrennt werden.  
Für die Effektivität eines Membrantrennverfahrens für ein Stoffsystem sind einige 
Kenngrößen von zentraler Bedeutung [4]: 
• Die Leistungsfähigkeit einer Membran wird durch die erzielte Durchflussra-
te, d.h. den auf die Membranfläche bezogenen spezifischen Stoffstrom 
(l/m²h), der unter bestimmten Betriebsbedingungen erreicht wird, definiert. 
Der Permeatfluss wird dabei von der wirkenden Druckdifferenz, der Mem-
brandicke, der Porosität, dem Porenradius und der Viskosität des Lösungs-
mittels beeinflusst. 
• Die Selektivität Sij einer Membran beschreibt hinsichtlich ihres Rückhalte-
vermögens die Fähigkeit, zwischen den Komponenten einer Lösung zu un-
terscheiden. Sie resultiert aus dem Verhältnis der Konzentration der Kompo-
nente i und der Komponente j in Permeat und Retentat. Eine hohe Selektivi-
tät bezüglich einer Komponente bedeutet, dass diese bevorzugt durch die 
Membran permeiert. 
• Der wichtigste Parameter einer Membran wird durch das Rückhaltevermögen 
gekennzeichnet. Es ist ein Maß um festzustellen, wie gut eine Membran eine 
bestimmte Komponente aus einem Stoffgemisch zurückhält. Das Rückhalte-
vermögen wird sowohl durch die Membraneigenschaften wie auch durch die 
eingestellten Prozessparameter beeinflusst und wird wie folgt definiert. 
 




cR −= 1               (1) 
 
Es ist zu beachten, dass sowohl der Permeatfluss als auch die Selektivität lokale Größen 
sind und im Wesentlichen durch den Stofftransport in der Membran bestimmt werden. 
Beide Parameter ändern sich in aller Regel in einem technischen Modul entlang der 
Membranfläche deutlich. Deshalb ist es für die verfahrenstechnische Auslegung von 
Membrananlagen notwendig, den Permeatfluss und die Selektivität in Abhängigkeit von 
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den Betriebsbedingungen für das eingesetzte Stoffsystem zu bestimmen. Dies geschieht 
entweder durch Berechnung oder durch eine Vielzahl ausführlicher Versuche.  
Für die Stofftrennung von Membrantrennprozessen werden am häufigsten synthetische 
Membranen eingesetzt, die entweder eine homogene oder heterogene Struktur aufwei-
sen können. Membranverfahren unterscheiden sich hinsichtlich der wirkenden Trieb-
kraft, die den Transport des Lösungsmittels oder der gelösten Stoffe durch die Membran 
verursacht. So können sowohl Konzentrations- und Druckgradienten als auch die elekt-
rische Potentialdifferenz als treibende Kräfte wirken. Hieraus ergibt sich durch den Ein-
satz einer geeigneten Membran eine gute Anpassungsmöglichkeit an das jeweils zu be-
wältigende Trennproblem. In Tabelle 1 sind die derzeit genutzten Membranprozesse 
und die dazu gehörigen Triebkräfte zusammengestellt: 
Tabelle 1: Unterscheidung von Membranverfahren gemäß ihrer wichtigsten Merkmale 
Triebkraft Membranprozess Membrantyp Phasen 
Druckdifferenz Umkehrosmose Lösungsdiffusions-membran flüssig/flüssig 
Druckdifferenz Nanofiltration Lösungsdiffusions-membran flüssig/flüssig 
Druckdifferenz Ultrafiltration Porenmembran flüssig/flüssig 
Druckdifferenz Mikrofiltration Porenmembran flüssig/flüssig 











Man unterteilt druckgetriebene Membranverfahren in verschiedene Filterbereiche, wo-
bei das Retentat wie auch das Permeat in flüssiger Form vorliegen. Dabei gliedern sich 
die Mikrofiltration und die Ultrafiltration zwischen der Nanofiltration und der Umkehr-
osmose einerseits und der klassischen Filtration andererseits ein. Sowohl bei der Ultra-
filtration als auch der Mikrofiltration spielt der osmotische Druck im Gegensatz zur 
Umkehrosmose nur eine untergeordnete Rolle. Daher liegen die typischen Arbeitsdrü-
cke dieser beiden Membranverfahren zwischen 1 bis 10 bar. In Abbildung 2 sind die 
Verfahren nach der Größe der abtrennbaren Stoffe eingeteilt. Da nicht nur der Partikel-
durchmesser sondern auch die Molekülgröße sowie die auftretenden Wechselwirkungen 
zwischen der Membran und dem gelösten Stoff erheblichen Einfluss auf die Einordnung 
haben, kann eine klare Trennung unter den Membranverfahren aufgrund der Tatsache, 
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dass sich ihre Einsatzbereiche zum Teil erheblich überschneiden, nur willkürlich erfol-
gen. 
 
Abbildung 2:  Zuordnung der Trennbereiche verschiedener druckgetriebener Verfahren [5] 
Die Aufgabe der Ultrafiltrationsmembranen mit einem Porendurchmesser von 2 bis 100 
nm liegt darin eine Fraktionierung von niedermolekularen gelösten Stoffen und Mak-
romolekülen zu bewirken, während mit UF-Membranen mit einem Porendurchmesser 
von 3 – 5 nm ein Rückhalt gegenüber Viren erreicht wird. Die Mikrofiltration findet am 
häufigsten Anwendung bei der Aufkonzentrierung kolloidaler Suspensionen. Da der 
Moleküldurchmesser für viele gelöste Stoffe nicht messbar ist, wird zur Festlegung der 
Trenngrenze die Molmasse der zu filtrierenden Stoffe verwendet. Diese charakteristi-
sche Größe wird in Dalton (1 D = 1 g/mol) angegeben. Handelt es sich jedoch um fein-
porige Membranen, dann wird die Trenngrenze als cut-off bezeichnet. Unter einem cut-
off versteht man jene Molmasse (in Dalton), die von einer Membran noch zu 95 % zu-
rückgehalten wird. Als Trennsubstanzen werden zur Bestimmung üblicherweise Poly-
ethylenglykole eingesetzt [6]. Zeigen Membranen einen Porendurchmesser von 1 nm 
und kleiner auf, werden sie als Umkehrosmosemembran ausgegeben. Die Umkehros-
mose eignet sich hervorragend zur Abtrennung aller in Wasser gelösten Substanzen. 
Deshalb wird sie bevorzugt in der  Meerwasserentsalzung angewendet. Nanofiltrati-
onsmembranen können weder den Porenmembranen noch den dichten Lösungsdiffusi-
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onsmembranen zugeordnet werden. Sie zeigen im Gegensatz zur Umkehrosmose ein 
wesentlich differenzierteres Rückhaltevermögen gegenüber geladenen Ionen auf. Die 
negative Oberflächenladung ist ein typisches Kennzeichen von Nanofiltrationsmembra-
nen. Somit bezeichnet man die Nanofiltration als ein eigenständiges, ionenselektives 
Membranverfahren und wendet sie bei der Aufbereitung von Prozessabwässern an, 
wenn der Rückhalt organischer Verbindungen und mehrwertiger Ionen an erster Stelle 
steht. 
2.2 Grundlagen der Ultrafiltration 
Die Ultrafiltration ist ein druckgetriebener Membranprozess, bei dem Moleküle und 
Makromoleküle, die eine Größenordnung zwischen 1.000 Dalton und 100.000 Dalton 
erreichen, aus einer Lösung mittels eines geeigneten Membranwerkstoffs abgetrennt 
werden. Für die Ultrafiltration können Membranen gemäß ihrem Aufbau und ihrer Po-
renstruktur in asymmetrische, symmetrische und Compositmembranen eingeteilt wer-
den, deren Funktion sich auf einen Siebeffekt und die unterschiedlichen Wechselwir-
kungen zwischen gelösten Inhaltsstoffen und der Porenmembran zurückführen lässt. 
Während symmetrische Membranen Poren aufweisen, die über den ganzen Querschnitt 
eine einheitliche Struktur besitzen, verjüngen sich die Poren einer asymmetrischen 
Membran zu einer Seite hin. Ferner besteht eine asymmetrische Membran aus einer 
aktiven Schicht, die ausschließlich für die Trenneigenschaft der Membran verantwort-
lich ist, und einer porösen Stützschicht (vgl. Abbildung 3).  
 
Abbildung 3:  Schematische Darstellung einer asymmetrischen Membran [7] 
Der Vorteil der sehr dünnen aktiven Schicht liegt darin, dass der hydraulische Wider-
stand der Membran gering gehalten wird und somit im Vergleich zur symmetrischen 
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Membran ein höherer Permeatflusswert realisierbar ist. Compositmembranen kenn-
zeichnen sich dadurch aus, dass die aktive Schicht und der Trägerwerkstoff aus ver-
schiedenen Polymerwerkstoffen bestehen. Durch verschiedene Herstellungsmethoden 
(z.B. Phaseninversionsverfahren, Verstrecken von teilkristallinen Polymerfolien und 
Kernspurverfahren) lassen sich definierte Porenstrukturen, Porengrößenverteilungen 
und eine hohe chemische Beständigkeit für bestimmte Anforderungen an den Polymer-
werkstoff umsetzen. In der Praxis sind symmetrische Membranen kaum noch von Be-
deutung, da sich ihre Anfälligkeit gegenüber Verblockung der Membranporen nachteilig 
auf den Trennprozess auswirkt. 
Die gesamte Membrantechnik im Bereich Wasser- und Abwasserbehandlung stützt sich 
heute nahezu auf synthetische Polymermembranen, die sowohl aus organischen als auch 
aus anorganischen Materialien bestehen [8,9,10] .Die richtige Auswahl des Membran-
werkstoffs richtet sich dabei nach den Prozessparametern und den Eigenschaften der 
aufzubereitenden Lösung. In Tabelle 2 sind einige der häufig eingesetzten Membranen 
mit ihren Grenzwerten bzgl. des pH-Wertes, des Druckes und der Temperatur darge-
stellt: 











asym./comp. PS PP/Polyester 1-13 90 1-500 mittel 
asym./comp PES PP/Polyester 1-14 95 1-300 mittel 
composite PAN Polyester 2-10 45 10-400 hoch 
composite PVDF PP 2-11 70 50-200 hoch 
asymmetrisch PP PP 4-10 60 1-500 gering 




Kohlenstoff 0-14 350 10-300 hoch 





0-14 400 10-300 hoch 
 
Der Vorteil der anorganischen Membranen gegenüber den organischen liegt darin, dass 
sie in den Bereichen der oben genannten Parameter sehr beständig arbeiten und mit ag-
gressiven Chemikalien von Fouling und Scallingbelägen gereinigt werden können.  
Das Kernstück jeder Membrananlage bildet das Modul, in welchem in bestimmter Wei-
se die Membran angeordnet ist. Die verschiedenen Modulbauarten (siehe Tabelle 3) 
lassen sich prinzipiell in zwei Gruppen aufteilen, sieht man von konstruktiven Einzel-
heiten ab [11]: 
Tabelle 3:  Einteilung und Zuordnung der Modulbauarten 





Neben den Betriebsbedingungen spielen auch die wirtschaftlichen Aspekte eine wesent-
liche Rolle bei der Auswahl der Modulform [12]: 
• gute Reinigungsmöglichkeit 
• geringe Druckverluste 
• große Packungsdichte 
• gleichmäßige Überströmung der Membranen 
• gute Membranauswechselmöglichkeit 
• gute chemische, thermische und mechanische Stabilität 
• kostengünstige Anfertigung 
Da eine hohe spezifische Permeatleistung die Investitions- und Betriebskosten einer 
Membrananlage bestimmt, ist es von Vorteil, die zu installierenden Membranflächen im 
Modul so kompakt wie möglich anzuordnen, ohne jedoch ein unnötiges Betriebsrisiko 
einzugehen. Damit die Gewährleistung eines hohen Permeatflusses gegeben ist, muss 
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die Art der Prozessführung dementsprechend ausgewählt werden. Bei der Ultrafiltration 
unterscheidet man zwischen der Dead-End-Filtration (statischer Betrieb) und der Cross-
Flow-Filtration (dynamischer Betrieb). Die Dead-End-Filtration wird lediglich bei nied-
rigen Partikelkonzentrationen angewendet. Dabei wird die Membran in einem Winkel 
von 90° von der zu filtrierenden Lösung angeströmt. Die Folge ist eine sich bildende 
Deckschicht, die sich aus den zurückgehaltenen Partikeln zusammensetzt und dadurch 
einen zeitlich anwachsenden Strömungswiderstand nach sich zieht. Dies führt zu einer 
starken Reduzierung des Permeatflusses (siehe Abbildung 4).  
Um den Permeatstrom aufrechtzuerhalten, ist entweder eine periodische Rückspülung 
oder eine chemische Reinigung der Membran notwendig. Der Dead-End-Betrieb ist also 
typischerweise ein diskontinuierlicher Prozess. Mit zunehmendem Feststoffgehalt im 
Zulauf ist die Dead-End-Filtration nicht mehr wirtschaftlich genug, da der erhöhte Was-
ser- und Energieverbrauch aufgrund der Häufigkeit der Rückspülung enorm anwächst. 
Im Falle eines hohen Feststoffanteils wird daher die Cross-Flow-Variante bevorzugt. 
Bei dieser Betriebsart wird die Membranoberfläche tangential überströmt (siehe 
Abbildung 4). Mit der Überströmung werden Auftriebs- und Schwerkräfte auf der 
Membranoberfläche erzeugt, die die abgelagerten Feststoffteilchen aus der Deckschicht 
wieder in die Kernströmung zurückführen. Dieses Modell der Prozessführung ermög-
licht eine Kontrolle der Deckschichtbildung, auch reversible Deckschichtbildung ge-
nannt. Der konstante Permeatfluss resultiert aus einer konstanten Deckschichtdicke, die 
durch den stationären Zustand zwischen Ablagern und Zurückführen der Partikel her-
vorgerufen wird. Die Cross-Flow-Betriebsweise ermöglicht daher auch eine Abtrennung 
von schwer filtrierbaren Suspensionen, die oftmals in der Lebensmittel- und Biotechno-
logie auftreten. 
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Abbildung 4:  Prinzip der Dead-End- und der Cross-Flow-Filtration [7] 
Um den negativen Effekt der Permeatflussabnahme zu reduzieren, ist es die Aufgabe 
der Verfahrenstechnik und der Prozessführung, dies mit geringem Energieaufwand, 
jedoch ohne die Betriebssicherheit zu gefährden, umzusetzen. Letztendlich unterschei-
den sich die beiden Betriebweisen im Wesentlichen hinsichtlich ihres Energiebedarfs, 
der bei der Cross-Flow-Filtration in einer Größenordnung von 3-10 kWh/m³ liegt. Die 
reinen Dead-End-Verfahren kommen dagegen mit einem Energieeinsatz zwischen 0,1-
0,3 kWh/m³ aus. 
 
Da es sich bei der Anwendung der Ultrafiltration ausschließlich um Porenmembranen 
handelt, wird für die Beschreibung des Stofftransports das idealisierte Porenmodell 
verwendet. Dabei kann der Stofftransport durch die neutrale Porenmembran unter der 
Wirkung eines Druckgradienten prinzipiell in vier Teilschritte untergliedert werden 
[13]: 
1. Konvektion Æ Transport der Lösung an die Membranoberfläche 
2. Diffusion Æ Transport der Lösung und eines Teils der gelösten Inhaltsstoffe durch 
die Membran 
3. Diffusion Æ Rücktransport der nicht permeierenden Inhaltsstoffe in die Kernströ-
mung 
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4. Konvektion Æ Abtransport des Permeats nach dem Stoffaustritt aus der Membran 
auf der Permeatseite 
Unter der Annahme, dass die permeierenden Stoffe in den Membranporen als Konti-
nuum aufgefasst werden können, kann der Fluss mit Hilfe der Carman-Kozeny-
Beziehung aus der Filtrationstheorie beschrieben werden [14]. Diese Gleichung gilt für 
Reynoldts-Zahlen 10Re ≤ , was für poröse Polymermembranen durchaus gegeben ist. 
 










∆=             (2) 
 
In dieser Gleichung werden die membranspezifischen Parameter – Umwegfaktor τ  
(entspricht dem Quotient aus Porenlänge L  und der Membrandicke x ), die spezifische 
Oberfläche vS , die Porosität ε , die Membrandicke x und die dynamische Viskosität η  
zu einer Membrankonstanten A  zusammengefasst. Diese ist in einem Permeationsver-
such mit reinem Wasser experimentell zu bestimmen. Somit ergibt sich für den Per-
meatfluss durch eine poröse Membran, der proportional zur angelegten Druckdifferenz 
ist, folgende Gleichung: 
 
   pAJV ∆= *               (3) 
 
Da Porenmembranen eine Verteilung hinsichtlich ihrer Porengröße aufweisen, wird zur 
Charakterisierung von Ultrafiltrationsmembranen eine Fraktionsabscheidekurve expe-
rimentell ermittelt. Die Kurve in Abbildung 5 gibt an, in welchem Umfang ein Molekül 
bestimmter Molmasse zurückgehalten wird. Sie wird, wie eingangs bereits erwähnt, 
durch Permeationsversuche einer Suspension bekannter Konzentration und Größenver-
teilung bestimmt. In der Praxis ist jedoch davon auszugehen, dass es sich um einen 
deckschichtkontrollierten Stoffaustausch handelt, d.h. der Permeatfluss und der Rück-
halt der Membran werden entscheidend von einer sich auf der Membranoberfläche aus-
bildenden Deckschicht beeinflusst (u.a. Konzentrationspolarisation). 
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Abbildung 5:  Darstellung der Kennlinie einer Porenmembran mit scharfer und diffuser Kennlinie [7] 
Je stärker sich die charakteristischen Abmessungen der Poren dem hydraulischen 
Durchmesser angleichen und die Membran als System von parallelgeschalteten Poren 
betrachtet wird, kann die Strömung in den Kapillaren durch das Hagen-Poiseuillesche 
Widerstandsgesetz unter den Voraussetzungen  
• newtonsche Flüssigkeit, 
• laminare Strömung in den Poren, 
• stationärer Zustand, 
• konstante Fluiddichte, 
beschrieben werden. 
 






∆=              (4) 
 
Die Gleichung 3 lässt eine direkte Proportionalität des Permeatflusses zum trans-
membranen Druck sowie eine umgekehrte Proportionalität zur Membrandicke und zur 
Viskosität des Fluids erkennen [15]. 
Eine weitere wichtige Einflussgröße auf den Permeatfluss bei semipermeablen Ultrafilt-
rationsmembranen ist die Kenntnis über die Membranstruktur, der eine große Bedeu-
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tung bei ihrer praktischen Realisierung und bei der Erarbeitung von quantitativen Mo-
dellbeziehungen von Membranprozessen zukommt. Zu den wichtigsten Strukturmerk-
malen einer Membran gehören neben der Porengröße, die Porengrößenverteilung und 
die Porosität. Für die Beschreibung dieser Membraneigenschaften stehen verschiedene 
Messmethoden zur Verfügung, die in Tabelle 4 aufgeführt sind. 
Tabelle 4:  Wichtige Eigenschaften von Ultrafiltrationsmembranen und ihre Messmethoden 
Eigenschaften Messmethode 




Gesamtporosität Direkte Methode,  
Offene Porosität Tränkmethode 
 
Zur Bestimmung der maximalen Porengröße wird die Bubble-Point Methode verwen-
det. Deren Messprinzip beruht darauf, den Druck zu messen, den man benötigt um Luft 
durch eine mit Flüssigkeit gefüllte Pore zu pressen. Die Oberfläche der Membran ist 
dabei mit einer Flüssigkeit benetzt, die alle Poren füllt. Dabei ist der Kontaktwinkel 0° 
(cos Θ =1). Die Unterseite der Membran befindet sich in Kontakt mit der Luftatmosphä-
re (siehe Abbildung 6).  
 
Abbildung 6:  Prinzip der Bubble-Point Methode [16] 
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Der anliegende Luftdruck wird so lange erhöht bis eine Luftblase durch die Pore per-
meiert, wenn ihr Radius dem einer Pore entspricht. Ein Zusammenhang zwischen dem 
Luftdruck und dem Porenradius wird mit der Gleichung nach Laplace beschrieben [17]: 
 




γ              (5) 
 
Der Radius einer kapillaren Pore wird hier mit Pr  und die Oberflächenspannung zwi-
schen Luft und der benetzenden Flüssigkeit mit γ  bezeichnet. Diese Messmethodik 
eignet sich hervorragend zur Bestimmung der größten aktiven Pore. 
 
Die Quecksilberintrusionsmethode basiert darauf, dass Quecksilber bei einem entspre-
chend hohem Druck in die Membranporen eindringt. Die Porengrößenverteilung basiert 
dabei auf der Volumenzunahme des in die Poren gepressten Quecksilbers in Abhängig-
keit von der Druckzunahme. Mit Hilfe dieser Methode erhält man sowohl differentielle 
als auch integrale Porengrößenverteilungskurven. 
Die Rasterelektronenmikroskopie (REM) kann zur unmittelbaren Beschreibung der Po-
rengrößenverteilung angewendet werden. Sie liefert ausführliche Informationen über die 
poröse Struktur einer Ultrafiltrationsmembran. Zusätzlich gibt sie Aufklärung über die 
Unterstruktur der Membranen bezüglich der Morphologie des Materials und der Poren-
geometrie. Heutzutage kann schon mit modernen Rasterelektronenmikroskopen eine 
Auflösung bis zu 5 nm (Feldemissions REM) erreicht werden. 
Die Porosität ist eine charakteristische Größe von porösen Strukturen. Dabei unter-
scheidet man zwischen der Gesamtporosität und der offenen Porosität einer Polymer-
membran. Die Gesamtporosität ε  ist im Allgemeinen durch den Quotienten des sum-
marischen Porenvolumens und des Gesamtvolumens der Membran definiert. Unter 
Verwendung der direkten Methode, bei der das Volumen des festen Anteils der porösen 
Probe nach dessen Zerkleinerung bestimmt wird, kann die Gesamtporosität nach fol-
gender Gleichung berechnet werden: 
 




V−= 1ε               (6) 
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Bei semipermeablen Membranen ist für die Bewertung der Eigenschaften die offene 
Porosität 0ε  entscheidend, da während eines Membranprozesses nicht alle Poren bei 
gegebenem Betriebsdruck eine selektive Wirkung besitzen. Bildet man das Verhältnis 
des Volumens der zusammenhängenden offenen Poren, die die gesamte Membran 
durchziehen, zum Gesamtvolumen der Membran, so erhält man folgende Gleichung 
[18]: 
 




V=0ε               (7) 
 
Die Größe 0ε  kann mit Hilfe der Tränkmethode bestimmt werden. Dabei wird die zu 
vermessende Membranprobe, die man vorher wägt, mit einer benetzenden Flüssigkeit 
getränkt und anschließende nochmals gewogen. Die sich hieraus ergebene offene Poro-








mm −=              (8) 
 
Eine hohe Porendichte an der aktiven Oberfläche bedeutet nicht zwingend eine hohe 
Porosität und einen hohen Permeatfluss der Membran. Ein und derselbe Porositätswert 
kann sowohl durch viele Poren mit kleinem Durchmesser als auch durch wenige Poren 
mit großen Abmessungen zustande kommen. Zudem können bei porösen Strukturen 
sogenannte Totporen auftreten, die für das Trennungsverhalten einer Membran keine 
Rolle spielen [19]. 
2.2.1 Einflussfaktoren auf die Betriebsparameter des Membranprozesses 
Die nachfolgend beschriebenen Parameter beeinflussen ebenso wie die in Gleichung 1 
und 3 enthaltenen Membrancharakteristika die Trenneigenschaften der Ultrafiltration 
nachhaltig und sind bei der Anwendung und Auslegung eines Filtersystems besonders 
zu berücksichtigen.  
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Einfluss des Betriebsdruckes 
Der Permeatfluss wird vor allem durch den angelegten Betriebsdruck entscheidend be-
einflusst. Er ist nach Gleichung 2 direkt proportional der Differenz des hydrostatischen 
Druckes. Ein linearer Zusammenhang Vp = f (∆p) tritt jedoch nur bei Verwendung von 
reinem Lösungsmittel (z.B. Wasser) in Erscheinung. Dagegen ist eine lineare Abhän-
gigkeit bei Lösungen bestimmter Stoffe nur in einem begrenzten Druckbereich festzu-
stellen. Aus Abbildung 7 wird deutlich, dass sich bei einer weiteren Druckerhöhung 
 
Abbildung 7:  Verallgemeinerte Korrelation zwischen Betriebsparametern und Permeatstrom [14] 
der Permeatfluss näherungsweise asymptotisch auf einen bestimmten Grenzwert ein-
stellt. Diese Erkenntnis wird durch die Konzentrationspolarisation verursacht, welche 
eine dynamische Deckschichtbildung hervorruft. Dies hat zur Folge, dass eine weitere 
Druckerhöhung nur noch eine dichtere und dickere Deckschicht (auch als Sekundär-
membran bezeichnet) aus gelösten Stoffen ergibt. Der Permeatfluss fällt selbst nach 
einer kurzzeitigen Druckanhebung wieder auf den ursprünglichen Wert zurück. Eine 
Rückkehr vom stoffübergangskontrollierten in den druckkontrollierten Bereich kann 
ausschließlich durch Veränderungen der Prozessbedingungen (z. B. Verringerung der 
Produktstromkonzentration oder Erhöhung der Strömungsrate und Turbulenz) erfolgen. 
Darüber hinaus bewirkt eine Druckbeaufschlagung eine Veränderung der Membran-
struktur und zwar dahingehend, dass sich die Porenstruktur der aktiven Schicht einer 
Verdichtung unterzieht und somit eine Verringerung der effektiven Membranfläche 
entsteht [20]. Daraus folgt ein Absinken des Permeatflusses bzw. eine Erhöhung des 
Membranrückhaltes. Sowohl der Druck als auch die Zeit haben Einfluss auf die Mem-
branverdichtung. Die Zeitabhängigkeit macht sich vor allem in den ersten Betriebsstun-
den deutlich bemerkbar, da eine Abnahme des Permeatflusses erkennbar ist. Der Aus-
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gangszustand wird auch nach einer entsprechenden Periode der Druckreduzierung nicht 
mehr erreicht. Erhöhter Druck verursacht bei Polymermembranen eine irreversible 
Strukturdeformation, was die Trenneigenschaften der Membran verändert. Deshalb 
werden Polymere auch als viskoelastisch bezeichnet. Diese Erkenntnis spielt bei der 
technischen Umsetzung eine gravierende Rolle, da erst annährend konstante Leistungs-
werte der Membran nach einer entsprechenden Belastungsdauer erreicht und dadurch 
die Effektivität des Membranprozesses erheblich mitbestimmt werden. In der Literatur 
wird dieser Vorgang als Membrankompaktion bezeichnet.  
Einfluss der Konzentrationspolarisation 
Die bereits schon erwähnte Konzentrationspolarisation hat eine erhebliche beeinflus-
sende Wirkung auf den Stofftransport bei Membranprozessen. Vorwiegend geht bei der 
Trennung von Lösungen mittels semipermeabler Polymermembranen unter Aufprägen 
eines hydrostatischen Druckes das Lösungsmittel durch die Membran, während die grö-
ßeren Moleküle mehr oder minder stark zurückgehalten werden. Somit kommt es zu 
einer Konzentrationsüberhöhung des gelösten Stoffes in der Grenzschicht an der Mem-
branoberfläche. In Abbildung 8 ist die Konzentrationspolarisation schematisch darge-
stellt. 
 
Abbildung 8:  Schematischer Verlauf der Konzentrationspolarisation [21] 
Die Konzentration erreicht nach einer bestimmten Zeit einen stationären Zustand, wenn 
infolge des aufgebauten Konzentrationsprofils des gelösten Stoffes der konvektive 
Stofftransport zur Membran gleich dem diffusiven Stofftransport zurück in die 
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Bulkphase ist. Diesen Vorgang bezeichnet man als dynamisches Gleichgewicht. Der 
Einfluss der Konzentrationspolarisation wirkt sich aus folgenden Gründen stets negativ 
auf den Membranprozess aus [22]: 
• Durch Zunahme des osmotischen Druckes der Lösung wird der effektive Druck ver-
ringert, da es zu einer Konzentrationsüberhöhung in der Grenzschicht kommt. Dar-
aus resultiert sowohl eine Abnahme des Permeatflusses als auch der Selektivität. 
• Die Lebensdauer der Polymermembran wird verkürzt, da sie sehr stark von der 
Konzentration des gelösten Stoffes abhängt. 
• Es kommt zu einer Verstopfung der Membranporen bzw. zu einer Verringerung der 
effektiven Membranoberfläche, die infolge entstehender Bindungsmechanismen o-
der Ablagerungen durch schwerlösliche Salze (z.B. CaO3 oder CaSO4) verursacht 
werden. 
Daraus ergeben sich für die praktische Durchführung der Ultrafiltration unter Berück-
sichtigung der Konzentrationspolarisation und der mit ihr verbundenen Deckschichtbil-
dung bei der apparativen Auslegung einige grundlegende Aspekte, die zur Verringerung 
dieser Phänomene führen sollen. Sowohl eine starke Intensivierung des Stoffaustau-
sches an der Membranoberfläche durch bestimmte Strömungsverhältnisse (hohe Rühr-
geschwindigkeit oder spezielle Einbauten) als auch die optimale Auswahl des Betriebs-
druckes verringern eine Ausbildung der Deckschicht. Letztendlich wird die Effektivität 
eines Membranprozesses durch die Anwendung geeigneter Betriebsparameter für einen 
konkreten Trennvorgang bestimmt. 
Einfluss der Temperatur 
Für den Erfolg eines Filtrationsprozesses bei der Ultrafiltration spielt die richtige Ein-
stellung der Betriebstemperatur eine entscheidende Rolle. Mit zunehmender Temperatur 
nehmen die chemische Belastung und die Abnutzung des Polymermaterials deutlich zu. 
Dies ist dadurch zu erklären, dass z.B. beim Einsatz von Celluloseacetatmembranen bei 
Temperaturen von ungefähr 50° C die Hydrolysegeschwindigkeit spürbar anwächst, 
welche die Lebensdauer bzw. die Eigenschaften bei zu hoher thermischer Belastung der 
Filtermembran drastisch verändert. Die Durchführung des Prozesses sollte deshalb 
zweckmäßigerweise bei Anwendung derartiger Membranen bei Raumtemperatur statt-
finden. Es ist jedoch zu erwähnen, dass in den letzten Jahren aufgrund stetiger Neuent-
2 Stand des Wissens 21 
wicklungen von Polymermaterialien ein bedeutend größerer Temperaturbereich abge-
deckt werden kann.  
Dagegen führt eine Temperaturerhöhung sowohl im druckkontrollierten als auch im 
stoffübergangskontrollierten Bereich zu einer Verbesserung der Stoffstromdichte, vor-
ausgesetzt es treten nicht gleichzeitig Membranverblockungen durch Fouling, Scaling 
und Biofouling auf. In der druckkontrollierten Region hat die Temperatur Einfluss auf 
den Permeatstrom, da Viskosität und Flüssigkeitsdichte temperaturabhängig sind. In der 
Praxis geht man bei einer Temperaturerhöhung von ca. 30 –45° C von einer Verdopp-
lung der Permeationsleistung aus, daneben nimmt die Viskosität der Produktlösung pro 
10° C um 25 % ab. Darüber hinaus bedeutet ein zunehmender Temperaturanstieg ein 
verbessertes Diffusionsvermögen im stoffübergangskontrollierten Bereich. Dieser Ein-
fluss kann über die Stokes-Einstein-Gleichung erklärt werden [23,24].  
Eine höhere Temperaturbeständigkeit von Membranen und Modulen erweist sich vor 
allem dann als sehr sinnvoll, wenn  
• eine Hochtemperatursterilisation oder –reinigung der Ultrafiltrationsanlage (be-
trifft die Lebensmitteltechnik) notwendig ist oder 
• aufgrund verstärkter biologischer Aktivität, der begrenzten Mischbarkeit der ge-
lösten Komponenten bzw. zur Herabsetzung der Viskosität des Gemisches eine 
Trennung bei hohen Temperaturen als sinnvoll erweist. 
Chemische Beständigkeit 
Um vielfältige Einsatzmöglichkeiten in Forschung und Praxis bzw. eine hohe Lebens-
dauer von Ultrafiltrationsmembranen und –modulen zu gewährleisten, ist eine gute 
chemische Beständigkeit gegenüber folgenden Substanzen notwendig [25]: 
• Organischen Lösungsmitteln 
• Säuren oder Laugen (pH-Wert abhängig) 
• freiem Chlor und Oxidationsmitteln. 
Eine hohe Lösungsmittelbeständigkeit von kommerziell erhältlichen UF-Membranen ist 
besonders bei der Aufbereitung von Prozess- oder Abwasserströmen erforderlich, da es 
sich bei den abzutrennenden Substanzen meist um organische Verunreinigungen in ge-
ringem Maße handelt. Diese Membranen können aus polymerchemischer Sicht, d. h. 
durch geeignete Wahl des Vernetzungsgrades und der Zusammensetzung des Mem-
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branpolymers, sogar für die Trennung von rein organischen Lösungen eingesetzt wer-
den. Jedoch können organische Lösungsmittel die Eigenschaften des Membranfilters 
sowohl reversibel als auch irreversibel verändern, ohne dabei die chemische Beständig-
keit des Membranpolymers in Frage zu stellen. Zu diesem Phänomen gehören bei-
spielsweise plastifizierende Effekte, Spannungsrisse und Veränderungen im Quellungs-
verhalten. Deshalb muss in der Regel zuerst der schädigende Einfluss des Lösungsmit-
tels auf das Membranmaterial für ein bestimmtes Trennproblem näher untersucht wer-
den. Ferner beeinflussen die Konzentration, die Kontaktzeit und die Art des Lösungs-
mittels sehr stark die chemische Membranbeständigkeit. 
Beim Kauf von unterschiedlichen Membranwerkstoffen ist eine pH-Wertlimitierung 
oftmals auf den mitgelieferten Datenblättern aufgelistet. So sind beispielsweise Mem-
branen und Module aus Polyethersulfon auf einen pH-Wert zwischen 1-13 zugelassen, 
während regenerierte Cellulose auf einen Bereich bis pH 1-10 beschränkt ist. Neuer-
dings existieren speziell säure- und laugebeständige Membranen, die besonders zur 
Aufbereitung von starken Säuren und entsprechend der Reinigung von Membrananla-
gen mit aggressiven Substanzen ausgelegt sind.  
Die Beständigkeit von Entsalzungsmembranen (z.B. modifizierten Polysulfonmem-  
branen) gegen freies Chlor ist auf Werte zwischen 0,1-1,0 ppm beschränkt. Beinhaltet 
die Vorbehandlungsmaßnahme eine Entkeimung des Zulaufgemisches durch Chlor, um 
Foulingeffekte auf der Membranoberfläche zu vermeiden, muss sich das Feedgemisch 
einer Entchlorung vor dem Einfließen in die Membrananlage unterziehen, was mittels 
eines Aktivkohlefilters oder einer geeigneten chemischen Neutralisation (z.B. NaSO3) 
durchgeführt werden kann [26].  
Einfluss der Art des gelösten Stoffes 
Bei der Trennung mit Ultrafiltrationsmembranen geht man von einem so genannten 
Siebmechanismus aus. So steigt mit zunehmender Molekülgröße des gelösten Stoffes 
das Rückhaltevermögen verstärkt an. Da eine Quantifizierung der geometrischen Ab-
messungen der abzutrennenden Moleküle kaum möglich ist, hat sich zur Charakterisie-
rung der gelösten Stoffe und somit über die Aussage der Trenneigenschaften von 
Membranen der Wert der molaren Masse als gute Näherung bewährt. Jedoch berück-
sichtigt er nicht die Gestalt der Makromoleküle (z.B. ob verzweigt oder linear) [27]. Die 
Art des gelösten Stoffes beeinflusst neben den bereits aufgeführten Größen wie die 
Konzentrationspolarisation oder die Neigung zur Scaling- bzw. Foulingbildung das 
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Trennverhalten der Membran. Außerdem führt eine mögliche Deformation der Makro-
moleküle bei höheren Konzentrationen unter bestimmten Bedingungen zu einem Abfall 
des Rückhaltevermögens bei gleichzeitiger Abnahme der Permeationsleistung. 
Deckschichtbildung versus Überströmgeschwindigkeit 
Bei der Anwendung von Ultrafiltrationsprozessen in der Lebensmittelindustrie ist die 
Deckschichtbildung auf der Membran durch Fouling und Scaling ein weitverbreitetes 
Problem. Unter Fouling bezeichnet man Verunreinigungen der Membran durch organi-
sche Inhaltsstoffe in der zu behandelnden Lösung wie z.B. Mikroorganismen und Kol-
loide [28]. Als Scaling wird die Ablagerung anorganischer gelöster Wasserinhaltsstoffe 
(Metallhydroxide) nach deren Ausfällung durch Überschreitung der Sättigungskonzen-
tration verstanden. Diese membrangefährdenden Effekte müssen durch spezielle Maß-
nahmen verhindert oder zumindest vermindert werden. Durch Verschiebung des pH-
Wertes kann die Ausfällung anorganischer Komponenten vermieden werden, während 
spezielle Spül- und Reinigungsregime einem Wachstum des Foulingfilms entgegen wir-
ken. Auch wenn die Betriebsparameter wie Temperatur, Druck, Durchfluss und Feed-
konzentration über die Versuchszeit konstant bleiben, kommt es je nach Filterart und –
konstruktion zu einer Deckschichtbildung. Sie bewirkt eine drastische Abnahme der 
Filtratstromdichte und ein vermehrtes Rückhaltevermögen in Richtung kleinerer Mole-
küle. Um die Permeatflusseinbußen zu verzögern, sind konstruktive Verbesserungen 
sowie eine Erhöhung der Überströmgeschwindigkeit am effektivsten. Durch höhere 
Tangentialgeschwindigkeiten auf der Membranoberfläche werden in Folge von indu-
zierten Scherkräften Moleküle wieder in den Retentatstrom mitgerissen, was einem zeit-
lichen Anwachsen der Deckschicht entgegenwirkt [29]. Es ist deshalb von Vorteil, den 
Membranprozess nur mit ca. 50 % der maximalen Permeatflussleistung zu starten. 
Durch diese Maßnahme wird der Permeatfluss über eine gewisse Versuchszeit konstant 
gehalten, da eine rasche Ausbildung der Deckschicht verhindert wird. 
2.2.2 Modelle des Stofftransportes bei der Ultrafiltration 
Für die Auslegung und den Betrieb von Membrantrennanlagen ist es von enormer Be-
deutung eine Vorhersage über die Trenn- und Flussleistung der Anlage zu treffen. Dabei 
tragen eine Reihe von entwickelten Modellen zur Voraussagbarkeit zum Stofftransport 
für den Ultrafiltrationsprozess bei. Die aufgestellten Modellansätze erlauben aufgrund 
ihrer mittlerweile sehr breitgefächerten Randbedingungen eine gute Prognose der Filtra-
tionsergebnisse. Jedoch ergibt sich für die Anwendung der Modellansätze für einfache 
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Partikelsysteme aufgrund der Vielzahl von zu berücksichtigenden Prozessparametern 
auf die Filtrationsergebnisse sehr rasch ein hohes Maß an Komplexität. Beim Übergang 
auf reale Stoffsysteme erweisen sich die Theorien oftmals als nicht allgemeingültig und 
zweckmäßig. Die nachfolgend dargestellten Modelle erfassen folgende Erscheinungen 
und tragen lediglich zum Verständnis der Stofftransportvorgänge für die Crossflow-
Filtration bei [30].  
1. Eine Temperaturerhöhung führt zu einer Steigerung des Permeatflusses. 
2. Augrund steigender Konzentration an gelösten Inhaltsstoffen in der Grenzschicht 
nimmt der Filtratstrom ab. 
3. Durch eine Erhöhung der Überströmungsgeschwindigkeit kommt es zu einem An-
stieg des Permeatflusses, der jedoch mit wachsender Geschwindigkeit wieder ab-
nimmt. 
4. Der Permeatstromabfall erweist sich bei Membranwerkstoffen mit einem hohen, 
reinen Lösungsmittelfluss stärker als bei Polymeren mit niedrigem Reinstfluss. 
5. Es ist zunächst ein linearer Anstieg des Permeatflusses mit steigendem Betriebs-
druck festzustellen. Dieser strebt jedoch mit fortwährender Prozessdauer einem kon-
stanten Niveau bei weiterer Steigerung der transmembranen Druckdifferenz entge-
gen. 
6. Bei Ultrafiltrationsvorgängen dominieren diffusive Effekte den Stofftransport, die 
durch Konzentrationserhöhungen von gelösten Inhaltsstoffen an der Membran ent-
stehen. 
7. Die Triebkraft wird durch den osmotischen Druck mit zunehmender Konzentration 
beeinflusst. 
8. Mit zunehmender Molekül- und Partikelgröße (>0,1 µm) nimmt der Permeatfluss 
ab. 
Konzentrationspolarisation 
Durch Konvektion werden die gelösten Makromoleküle oder suspendierten Partikel bei 
der Ultrafiltration an die Oberfläche einer semipermeablen Membran gebracht. Wäh-
rend unter der treibenden Kraft eines hydrostatischen Druckes das Lösungsmittel durch 
die Membran permeiert, werden die gelösten Inhaltsstoffe mehr oder weniger stark zu-
rückgehalten. Sie reichern sich in der Grenzschicht an der Membranoberfläche an und 
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diffundieren  aufgrund eines Konzentrationsgradienten in die Kernströmung zurück. 
Nach einer gewissen Prozessdauer stellt sich ein stationärer Zustand zwischen dem 
konvektiven Transport in Richtung Membranoberfläche und dem diffusiven Rücktrans-
port in die Kernströmung ein.  
 
Abbildung 9:  Konzentrationspolarisation an einer Ultrafiltrationsmembran [31] 
Dieser Vorgang, der zu einem Rückgang des Permeatstromes im Vergleich zu reinem 
Lösungsmittel führt, wird in der Membrantechnik als Konzentrationspolarisation be-
zeichnet. Die Transportvorgänge in der Lösung und an der Membranoberfläche sind 
schematisch in Abbildung 9 dargestellt. 
Der Gesamttransport einer gelösten Komponente in der Grenzschicht an der Polymer-
membran kann, falls keine zeitgleichen Transportvorgänge parallel zur Membran statt-
finden, im stationären Zustand durch die Summe dreier Teilprozesse beschrieben wer-
den. Der Konvektionsstrom, der die gelöste Komponente mit dem Lösungsmittel an die 
Membranoberfläche führt, kann durch die Gleichung 9 beschrieben werden. 
 
   cJL V
K *=               (9) 
 
Falls die Polymermembran sich als nicht streng semipermeabel erweist, wird ein Teil an 
gelöster Komponente durch die Membran permeieren. Dieser Anteil wird durch Gl. 10 
ausgedrückt. 
   pV cJL *=             (10) 
26 2 Stand des Wissens  
Der Vorgang, bei dem der zurückgehaltene Anteil der gelösten Komponente an der 
Membranoberfläche, seinem Konzentrationsgefälle folgend, in die Ausgangslösung 
zurück diffundiert, wird mit Gl. 11 beschrieben: 
 
   
dy
dcDLD −=             (11) 
 
Somit ergibt sich für den Gesamttransport einer Komponente im stationären Zustand 
nach Summierung der Gleichungen 9 bis 11 folgende Gleichung: 
 
   cJ
dy
dcDcJLLL VPV
KD **0 ++−==+−−        (12) 
 
Durch Integration der Gleichung 12 von x = 0 bis x = δ  und unter Berücksichtigung, 
dass die Konzentration an der Membran (x = 0) gleich cM und an der Grenzschicht (x = 
δ ) gleich cR ist, resultiert die nachstehende Gleichung (13): 
 









ccDJ lnδ            (13) 
 
Der Stoffübergangskoeffizient k, der aus dem Quotienten (D/δ ) gebildet wird, ist so-
wohl vom untersuchten Stoffsystem, den Betriebsbedingungen als auch vom Strö-
mungszustand vor der Membran abhängig. Zur Abschätzung von k  werden sehr häufig 
so genannte Ähnlichkeitsbeziehungen (Sherwood-Beziehungen) herangezogen, die in 
Analogiebetrachtung zur Wärmeleitung aus verschiedenen dimensionslosen Kenngrö-
ßen abgeleitet werden [32,33,34]. 
 
   nm Sca
D
dkSh *Re** ==           (14) 
 
Der Diffusionskoeffizient für Kolloide und kugelförmige Partikel berechnet sich mit 
Hilfe der Stokes-Einstein-Beziehung. Des Weiteren können aus der Parallelität zwi-
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schen Wärme- und Stoffaustausch folgende Berechnungsgleichungen (siehe Tabelle 5) 
für den Stoffaustausch bei laminaren und turbulenten Strömungsbedingungen vor der 
Membran aufgestellt werden [35]. 
Tabelle 5:  Berechnungsgleichungen für laminare Kanalströmung und turbulente Rohrströmung 











Scfür h  
33,08,0Re023,0 ScSh =  
000.10Re >für  
 
In der Literatur werden für widerstandsverminderte Zusätze ausreichende Berechnungs-
gleichungen aufgeführt. Virk [36] hat für glatte Rohre folgende empirische Formel ent-
wickelt: 
 
   33,071,0Re022,0 ScSh =           (15) 
   000.10,000.35Re5000 =<< Scfür  
 
Prinzipiell werden für die oben genannten Berechnungsformeln konstante Stoffwerte 
vorausgesetzt. Jedoch ist diese Annahme für die Ultrafiltration nicht tragbar, da die auf-
tretende Konzentrationspolarisation vor der Membranoberfläche den Membranprozess 
sehr stark beeinflusst. Davon betroffen sind vor allem die Viskosität und der Diffusi-
onskoeffizient [,37].  
Während beim Wärmeaustausch die Temperaturabhängigkeit der Stoffwerte durch den 
Faktor (Pr/Prw)0,11 berücksichtigt wird, kann eine Richtigstellung hier über das Verhält-
nis (Sc/Scw)0,11 erfolgen: 
 









ScScaSh           (16) 
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Serienwiderstands-Modell 
Unter dem Widerstandsmodell versteht man die Reihenschaltung der auftretenden Ein-
zelwiderstände, die während des Membrantrennprozesses den Rückgang des Per-
meatflusses bewirken. Die konzentrierte Lösung der Makromoleküle, bedingt durch den 
Stofftransport an die Membranoberfläche, verursacht das Zustandekommen mehrerer 
Teilwiderstände. Mit Hilfe des Widerstandsmodells können die Einflüsse der Einzelwi-
derstände getrennt voneinander betrachtet werden [38]. Der sich bildende Gesamtwider-
stand RS setzt sich dabei aus folgenden Teilwiderständen zusammen (vergleiche 
Abbildung 10): 
• Widerstand der Membran RM 
• Widerstand durch Konzentrationspolarisation RKP 
• Widerstand durch die Deckschichtbildung RD 
• Widerstand durch Porenverblockungen RP 






Abbildung 10:  Auftreten möglicher Widerstände bei der Ultrafiltration 
Somit kann für ideale Membranen und Lösungen eine allgemeine Beziehung unter Be-
rücksichtigung der drei Widerstände RM, RD und RKP und dem Permeatfluss aufgestellt 
werden. Als Triebkraft fließt die transmembrane Druckdifferenz ∆ptrans in die Gleichung 
17 ein. Wie aus der Gleichung ersichtlich wird, sind die Widerstände RA und RP nicht 
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aufgeführt. Sie berücksichtigen eine Permeatflussveränderung über eine längere Pro-








∆= η           (17) 
 
Grundsätzlich können mit diesem Modell alle relevanten Einflussparameter, die für den 
Ultrafiltrationsprozess von Bedeutung sind, zusammengeführt werden, vorausgesetzt sie 
sind messtechnisch erfassbar. Während sich der Widerstand der Deckschicht aus den 
Permeatflussmessungen bei einer bestimmten Druckdifferenz unter Einbeziehung der 
Viskosität des Filtrierguts berechnen lässt, kann der Membranwiderstand aus den In-
formationsdaten zum reinen Lösungsmittelfluss der Ultrafiltrationsmembran ermittelt 
werden. Wijmans et al kommen zu der Erkenntnis, dass die erhaltenen Ergebnisse des 
Serienwiderstand-Modells mit den Theoriewerten des osmotischen Modells überein-
stimmen [39,40]. 
Modell des osmotischen Drucks 
Bei diesem Modell wird der osmotische Druck der zu filtrierenden Lösungen von Mak-
romolekülen als Folge der Konzentrationspolarisation an der Membranoberfläche in der 
Berechnung mit berücksichtigt. Eine erhöhte Konzentration an gelösten Stoffen vor der 
Membran verursacht einen entsprechenden osmotischen Druck, der die anliegende 
transmembrane Druckdifferenz verringert und somit zu einem Permeatflussabfall führt. 
Untersuchungen haben gezeigt, dass osmotische Drücke bestimmter Stoffe (z.B. 
Dextran, Hämoglobin) beträchtliche Größenordnungen erreichen, die den Betriebsdrü-
cken bei der Ultrafiltration gleichen. Somit lässt sich der Permeatfluss nach Einbezie-
hung des osmotischen Drucks wie folgt definieren: 
 






π∆−∆=            (18) 
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Durch ein Polynom n-ter Ordnung kann die Konzentrationsabhängigkeit des osmoti-
schen Druckes mit hinreichender Genauigkeit angenähert werden. Daraus ergibt sich für 
den osmotischen Druck an der Membran folgende Gleichung: 
 








*π            (19) 
 
Der in dieser Gleichung dargestellte Virialkoeffizient nb  als auch die Ordnung des Po-
lymers sind für eine ausreichend genaue Annäherung stoffabhängig [41]. Der erste Viri-
alkoeffizient einer verdünnten idealen Lösung kann über das van’t Hoff-Gesetz darge-
stellt werden: 
 





1 =             (20) 
 
Die vorliegende Konzentration an der Membranoberfläche kann über den Permeatfluss 
ausgedrückt werden: 
 
   kJLM ecc
/*=            (21) 
 
Somit ergibt sich für den Permeatfluss durch die Membran unter Berücksichtigung von 
Gleichung 19 und 21 folgender Ausdruck: 
 










∑−∆=          (22) 
 
Während für verdünnte Lösungen eine quadratische Approximation ausreichend ist, 
liefert ein Polynom dritter Ordnung akzeptable Ergebnisse für höherkonzentrierte Lö-
sungen. Mit diesem Modell kann der Übergangsbereich zwischen membrankontrollier-
tem (druckabhängig) und dem deckschichtkontrollierten Bereich hinreichend genau 
beschrieben werden. Die Gültigkeit des osmotischen Modells liegt bei der Ultrafiltration 
2 Stand des Wissens 31 
von gelösten Stoffen bezüglich der relativen Molekülmassen im Bereich zwischen 
10.000 g/mol und 100.000 g/mol [42,43]. 
Gel-Polarisationsmodell 
Das Gel-Polarisationsmodell beruht auf einer Druckunabhängigkeit des Permeatflusses 
sobald die Sättigungskonzentration von gelösten Makromolekülen ihren Maximalwert 
an der Membranoberfläche erreicht hat. Es kommt zur Bildung einer Gelschicht 
(Abbildung 11), die einen zusätzlichen Filtrationswiderstand für den Stofftransport dar-
stellt.  
 
Abbildung 11:  Gelschichtbildung an einer Ultrafiltrationsmembran [31] 
Selbst eine Erhöhung der transmembranen Druckdifferenz bei gleichbleibenden Strö-
mungsbedingungen führt nur zu einer kurzzeitigen Permeatflusssteigerung. Die an die 
Membranoberfläche transportierten Makromoleküle begünstigen demnach ein schnelle-
res Anwachsen der Deckschicht und der Permeatfluss fällt nach einer gewissen Zeitdau-
er wieder auf einen konstanten Endwert ab [44]. 
In Analogie zur Konzentrationspolarisation kann die Stoffstrombilanz, nachdem die 
maximale Konzentration an der Membran durch die maximale Konzentration der Mak-
romoleküle in der Deckschicht ersetzt wurde, wie folgt beschrieben werden: 
 










kJ ln*            (23) 
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Somit ist bei konstanter Retentat- und Permeatkonzentration der Permeatfluss auf einen 
bestimmten Wert begrenzt und kann nur durch eine Verbesserung der Strömungsbedin-
gungen (Erhöhung der Rührerdrehzahl) verbessert werden. Da jedoch nur wenige Sub-
stanzen wie Gelantine, Pectin und einige andere Proteine, echte Gelfilme bilden, kam es 
in einigen Experimenten unter Jönson et al. zu starken Druckabfällen, die aus einer 
dicht gepackten Struktur hochmolekularer Substanzen in der Grenzschicht resultieren. 
Die Anwendung dieses Modells ist nach Wijmans et al. für Makromoleküle mit einer 
molaren Masse >100.000 zulässig [45]. 
Fouling von Ultrafiltrationsmembranen 
Der langfristige Rückgang des Permeatflusses durch irreversible Veränderungen an der 
Membranstruktur wird bei der Ultrafiltration bestimmter Inhaltsstoffe als Fouling be-
zeichnet. Dieser Effekt der Flussreduzierung tritt genau genommen dann auf, wenn 
während der Prozessdauer alle Betriebsparameter wie Konzentration, Temperatur, 
Druck und Strömungsprofil der Feedlösung konstant gehalten werden [46]. Verschiede-
ne Foulingursachen bei Membranprozessen, die den Permeatfluss von Lösungen oder 
Suspensionen geringer ausfallen lassen als den von reinem Wasser, können sein: 
• Irreversible Deckschichtbildung makromolekularer Stoffe, 
• Veränderungen der Membraneigenschaften 
• Ausfällungen auf der Membranoberfläche nach Überschreitung des Löslichkeitspro-
duktes 
• Porenverblockungen durch Ablagerung feindisperser oder kolloidaler Partikel 
• Chemische Reaktion von Inhaltsstoffen an der Membranoberfläche wie auch mit 
dem Polymerwerkstoff 
• Membranfouling durch Mikroorganismen 
• Innere Adsorption von molekularen Stoffen mit Affinität zum Membranwerkstoff. 
Der Effekt der Porenverblockung kann durch die Art der Membranstruktur unterschied-
lich stark beeinflusst werden. Bei der Verwendung von asymmetrischen Polymermem-
branen können bereits größere Makromoleküle entsprechenden Partikeldurchmesser 
zurückgehalten und somit eine Ablagerung in die Membranmatrix unterbunden werden. 
Das Filtrationsverhalten anhand der Abbildung 12 soll demonstrieren, warum der Ein-
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satz einer asymmetrischen gegenüber einer symmetrischen Porenmembran vorzuziehen 
ist: 
 
Abbildung 12:  Darstellung des Filtrationsverhaltens einer a) asymmetrischen und b) einer symmetri- 
schen Porenmembran [47] 
Die Permeatflussabnahme infolge der Verringerung des Porendurchmessers durch Ober-
flächenadsorption bei konstanter transmembraner Druckdifferenz kann durch Gleichung 
24 erklärt werden: 
 





ε ∆−=           (24) 
 
Da das Membranfouling sowohl als Ergebnis spezifischer Wechselwirkungen zwischen 
dem Membranwerkstoff und den verschiedenen adsorbierten gelösten Inhaltsstoffen in 
der Feedlösung als auch durch die unterschiedlichen Oberflächenladungseigenschaften 
zwischen Membran und Gelöstem resultiert, können generelle Theorien oder Regeln 
über das Ausmaß des Foulingeffekts sehr schlecht aufgestellt werden. Zur Beschreibung 
dieses Phänomens werden in der Literatur zahlreiche Modelle genannt, die jedoch sehr 
komplex erscheinen und nur über die Kenntnis einer Vielzahl vorhandener Messwerte 
zur mathematischen Beschreibung genutzt werden können [48]. Deshalb ist eine Be-
schreibung durch ein zeitliches Exponentialmodell in der Form 
 















           (25) 
 
am sinnvollsten.  
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Um den Permeatfluss durch die Membran aufrechtzuerhalten, müssen zusätzliche che-
mische und mechanische Maßnahmen aus der Praxis ergriffen werden, um die 
Foulingneigung zu reduzieren: 
• Vorbehandlung des Zulaufs, d.h. dispergierte Substanzen werden durch Aktivkohle-
filter adsorptiv entfernt 
• Zugabe von Komplexbildner verhindern eine Ausfällung bestimmter Salze 
• Reinigung der Membrananlage durch unterschiedliche Chemikalien (z.B. Zitronen-
säure, Natronlauge oder Tenside), die laut Membranhersteller keine Wirkung auf 
das Membranmaterial ausüben 
• Geeignete Auswahl der Strömungsbedingungen über der Membranoberfläche 
• Durch die geeignete Oberflächencharakteristik (hydrophil/hydrophob) des Mem-
branwerkstoffs kann der Adsorptionseffekt reduziert werden. 
• Abtötung der Mikroorganismen durch Desinfektion. 
2.2.3 Industrielle Anwendungen der Ultrafiltration 
Dieses Unterkapitel beschäftigt sich mit den wichtigsten industriellen Anwendungen der 
Ultrafiltration. Tabelle 6 demonstriert die Breite und den Umfang dieser Trenntechnik. 
Die Ultrafiltration wird sowohl in kleinen als auch in mittleren Anlagen in verschiede-
nen Bereichen von der Fraktionierung und Konzentrierung pharmazeutischer und che-
mischer Produkte bis hin zur Entwicklung hochleistungsfähiger kontinuierlicher Fer-
menter eingesetzt [4]. 
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Tabelle 6:  Industrielle Einsatzbereiche der Ultrafiltration 
 
 
Die molekulare Trenngrenze der eingesetzten Polymermembranen liegt zwischen 2000 
und 100.000 Dalton. Für die technische Umsetzung bevorzugt man bestimmte apparati-
ve Anordnungen, wie den Kapillar-, den Rohr- und den Plattmodul. Der Hohlfasermo-
dul ist aufgrund der starken Anfälligkeit gegenüber der Konzentrationspolarisation dazu 
nicht geeignet. Nachfolgend wird anhand zweier Beispiele aus der metallverarbeitenden 
Industrie die Aufbereitung von organisch belasteten Spüllösungen bzw. die Seperation 
von Öl-Wasser-Emulsionen durch die Ultrafiltration näher erläutert.  
Rückgewinnung von Elektrotauchlacken 
Eine wirtschaftliche Durchführung der Elektrotauchlackierung wäre ohne zusätzliche 
Integration eines Membranprozesses wirtschaftlich gesehen nicht tragbar. Bei diesem 
speziellen Grundierungsverfahren werden Automobilkarosserien und Felgen gegen Kor-
rosion geschützt. Dem als Anode oder Kathode fungierenden, metallisch leitenden 
Werkstoffen wird der Lack elektrophoretisch aufgebracht. Nach Beendigung der Lack-
abscheidung wird das Werkstück aus dem Tank gehoben und mit Hilfe eines Wasser-
strahls der nichtanhaftende Lack abgewaschen. Im Anschluss daran wird das lackierte 
Metallwerkstück im Ofen getrocknet. Der Vorteil der kathodischen Schaltung liegt dar-
in, dass sich der beschichtete Werkstoff passiv verhält und damit eine höhere Rostbe-
ständigkeit aufweist. Deshalb haben sich die meisten Automobilhersteller zum kathodi-
schen Beschichtungsprozess bekannt. Unter der Bedingung, dass die Lackharze geladen 
sein müssen, werden meistens Polyanionen oder Polykationen eingesetzt. Durch Zugabe 
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von niedermolekularen Säuren und Basen tritt die Neutralisierung ein. Der Inhalt der 
Tauchbäder besteht aus Lackharzen, Pigmenten, Basen, Emulgatoren und Netzmitteln. 
Ein Gemisch aus Wasser und einem organischen Lösungsmittelanteil von 10 % bildet 
die Dispersionsphase. Aus der Abbildung 13 geht hervor, dass die Ultrafiltration für die 
Gewinnung der Spüllösung, mit der das fertiglackierte Werkstück gereinigt wird, zu-
ständig ist. Dem Tauchbad wird die lackharz- und pigmenthaltige Spüllösung zugeführt. 
Darüber hinaus ist es notwendig, die Lackkonzentration durch permanentes Nachfüllen 
konstant zu halten, da das Tauchbad nach einer gewissen Betriebsdauer an Lack und 
Pigment verarmt. Damit kein Überlaufen des Tauchbades verursacht wird, ist eine Ver-
ringerung des Volumens der Dispersionsphase erforderlich [49,50]. Deshalb muss ein 
gewisser Anteil an Permeat einer Kanalisation zugeführt werden. Durch diese einfache 
Betriebsweise kann eine bestimmte Menge an Lack eingespart werden. In der Regel 
werden Plattenmodule aus asymmetrischen Polyarylnitrilmembranen für die UF-Anlage 
verwendet. Der angelegte Betriebsdruck beläuft sich auf etwa 5 bar.  
1 Tauchlackierungsbad mit Werkstücken 4 Spüleinrichtungen
2 UF-Modul; strichliert: Permeat, starke Linie: Konzentrat 5 Spülwassersammelbecken
3 Permeatsammelbecken
 
Abbildung 13:  Einsatz der Ultrafiltration bei der Rückgewinnung von Elektrotauchlacken [1] 
Ultrafiltration von Öl-Wasser-Emulsionen 
Heutzutage erzeugt eine große Anzahl industrieller Betriebe Milliarden Liter an ölhalti-
gen Abwässern. Diese tragen in großem Umfang zur Umweltverschmutzung bei. Dabei 
kann man die ölhaltigen Abfälle in drei Kategorien gliedern: freie Öle und instabile so-
wie stabile Öl-Wasser-Emulsionen. Mit mechanischen Geräten, die mit der Schwerkraft 
als Triebkraft arbeiten, können freie Öle entfernt werden. Instabile Öl-Wasser-
Emulsionen werden zuerst mechanisch oder chemisch aufgespalten, bevor sie anschlie-
ßend mit Hilfe der Schwerkraft voneinander getrennt werden [51]. Bei den stabilen E-
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mulsionen bedarf es jedoch nach den heutigen Abwasserstandards einer ausgefeilteren 
Behandlungsmethode. Demnach hat sich die Ultrafiltration für die Abtrennung des Öls 
aus der stabilen Emulsion bewährt. Sehr häufig werden Absetzbecken als Vorreini-
gungsstufe vor das UF-Modul geschalten, in denen der instabile dispergierte Ölanteil 
abgetrennt wird. Die Ölkonzentration des Permeats beläuft sich in der Regel auf weni-
ger als 20 ppm, nachdem das ölhaltige Wasser ohne Vorbehandlung durch die UF-
Anlage gepumpt wurde. Wie die Abbildung 14 verdeutlicht, wird das Konzentrat, nach-
dem sich das Öl im Seperator abgeschieden hat, in den Zulauf der UF-Anlage rückge-
führt. Bei Durchsatzraten von 500 bis 1300 l/h an ölhaltigen Abwässern werden bei ei-
ner Druckdifferenz von 3 bis 6 bar Ausbeuten von über 90 % erreicht.  
 
Abbildung 14:  Anlagenschema zur Ultrafiltration von ölhaltigem Abwasser [7] 
2.3 Metallsalzextraktion 
2.3.1 Grundlagen der Flüssig-Flüssig-Extraktion 
Die flüssig-flüssig Extraktion ist ein Trennprozess, dessen Wirkprinzip auf der unter-
schiedlichen Verteilung einer oder mehrerer Komponenten in zwei nicht oder nur teil-
weise miteinander mischbaren Flüssigkeitsphasen beruht. Mit Hilfe einer Zusatzflüssig-
keit (Extraktionsmittel) wird bei der Extraktion im Vergleich zu anderen Trennverfah-
ren eine zweite Phase erzeugt. Dieser so genannte Hilfsstoff soll eine geringe Löslich-
keit in der wässrigen Abgeberphase aufweisen, jedoch eine hohe Aufnahmefähigkeit 
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gegenüber den auszutauschenden Komponenten besitzen. Dabei bestimmt die Eigen-
schaft des Extraktionsmittels, verschiedene Stoffe unterschiedlich stark zu extrahieren, 
die wesentlichen Merkmale dieses Trennprozesses [55,56].  
Aufgrund der unterschiedlichen Wechselwirkungen zwischen dem Extraktionsmittel 
und des zu übertragenden Stoffs wird die Extraktion in zwei verschiedene Arten einge-
teilt: 
1. die physikalische Extraktion 
2. die chemische Extraktion (Reaktivextraktion). 
Unter physikalischer Extraktion versteht man die Verteilung der zu extrahierenden 
Komponente aufgrund rein physikalischer Wechselwirkungen. Tritt keine Dissoziation 
oder Assoziation der Komponenten ein und die Stoffe weisen ein ideales Verhalten auf, 
so kann durch den Nernst’schen Verteilungssatz das Phasengleichgewicht zwischen 
wässriger und organischer Phase beschrieben werden [57]. Dieser besagt, dass bei kon-
stantem Druck p und konstanter Temperatur T das Konzentrationsverhältnis der auszu-
tauschenden Wertstoffkomponenten in der Extrakt- (organisch) und Raffinatphase 
(wässrig) in einem festen Verhältnis zueinander stehen: 
 





organisch ===          (26) 
 
Im Vergleich zur physikalischen Extraktion treten bei der chemischen Extraktion (Reak-
tivextraktion), zu der auch die Metallsalzextraktion gehört, während des Stofftransports 
zwischen der wässrigen und organischen Phase eine oder mehrere chemische Reakti-
onsverbindungen auf. Die Abtrennung erfolgt wegen der spezifischen Wechselwirkun-
gen zwischen dem Extraktionsmittel und den Metallionen sehr selektiv. Es besteht da-
her auch die Möglichkeit, aus niedrig konzentrierten Gemischen Wertstoffkomponenten 
zu extrahieren [58]. Je nach vorliegendem Reaktionsmechanismus wird der Vertei-
lungskoeffizient für ein solches Stoffsystem neben dem pH-Wert noch von der momen-
tanen Konzentration beeinflusst: 
 





organisch =−==        (27) 
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In der Praxis wird zur Beschreibung des Phasengleichgewichts anstelle des Vertei-
lungskoeffizienten der Extraktionsgrad verwendet. Dieser berechnet sich unter der Vor-
aussetzung, dass die im Gleichgewicht vorliegenden Phasen gleiche Flüssigkeitsvolu-
mina aufweisen, wie folgt: 
 









P +==          (28) 
 
Daraus ergeben sich folgende Randbedingungen: 
 
0=P → keine Extraktion von Metallionen in die organische Phase; 
1=P → vollständige Extraktion alle Metallionen in die organische Phase. 
 
Da im Anschluss an die Reaktivextraktion eine Regeneration der organischen Phase 
stattfindet, lässt sich der Reextraktionsgrad analog zum Extraktionsgrad folgenderma-
ßen definieren [59]: 
 









R +==          (29) 
 
Aus dieser Definition lassen sich ebenfalls zwei Randbedingungen ableiten: 
 
0=R → keine Regeneration der organischen Phase; 
1=R → vollständig Abreicherung von Metallionen aus der organischen Phase. 
 
Eine Reihe von internationalen Entwicklungstendenzen verdeutlicht, dass die Reaktiv-
extraktion (auch als Lösungsmittelextraktion bezeichnet) eine Vielzahl von Anwen-
dungsmöglichkeiten zur Metallgewinnung auslöst [60]. Die folgenden Gesichtspunkte 
scheinen für diese Erkenntnis ausschlaggebend zu sein: 
• steigende Nachfrage an hochreinen Metallen sowie deren Legierungen und Ver-
bindungen; 
• Erfordernis der Gewinnung von Metallen aus bisher nicht abbauwürdigen Erzen; 
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• Anwendung von hydrometallurgische Verfahren zur Verbesserung des Umwelt-
schutzes;  
• technische und ökonomische Vorteile ergeben sich durch die Einführung der 
Lösungsmittelextraktion; 
• Bedeutung der Rückgewinnung von Metallen aus Abfallprodukten und der öko-
nomischen Aufarbeitung von Schrott. 
2.3.2 Verfahrensablauf von Reaktivextraktionsprozessen 
Der Prozess der Lösungsmittelextraktion zur Abtrennung und Aufbereitung von Metal-
len besteht immer aus zwei voneinander abhängigen Kreisläufen (Abbildung 15): 
1. Extraktion 
2. Reextraktion oder Strippen 
 
Abbildung 15:  Schematische Verfahrensdarstellung der Flüssig-Extraktion [61] 
Die durch saure oder alkalische Laugung von Erzen gewonnene wässrige Phase enthält 
neben unerwünschten Verunreinigungen das zur Abtrennung gelangende Wertmetall. 
Im Extraktionsteil werden die in der wässrigen Phase enthaltenen Hauptmetalle auf-
grund ihrer unterschiedlichen Affinität zum Extraktionsmittel in die organische Phase 
überführt. Aus technischen und ökonomischen Gründen wird das Extraktionsmittel in 
organischen Verdünnungsmitteln (z.B. aromatische oder aliphatische Kohlenwasserstof-
fe) verdünnt. In Kolonnen oder Mixern werden mittels eines Rührers die beiden Phasen 
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ineinander verteilt, d.h. es bildet sich eine instabile Emulsion. Um einen großen Stoff-
austausch zu erzielen, werden die wässrige und organische Phase im Gegenstrom zuein-
ander kontaktiert. Dabei vollzieht sich aufgrund der innigen Vermischung der Stoffaus-
tausch sehr rasch, wobei die Metallspezies spezifisch an das Extraktionsmittel gebunden 
wird. Im Anschluss an eine bestimmte Verweilzeit, die hauptsächlich von der Ge-
schwindigkeit der Einstellung des Extraktionsgleichgewichtes abhängt, wird die instabi-
le Emulsion in Absetzgefäße überführt. Hier erfolgt der Zerfall der instabilen Emulsion 
durch die Nichtmischbarkeit der beiden Phasen. Es entsteht eine an Wertmetall angerei-
cherte organische Phase und eine an Metallsalz verarmte wässrige Lösung, die auch als 
Raffinat bezeichnet wird. Während das Raffinat nach Möglichkeit dem Laugungspro-
zess zugeführt oder verworfen wird, gelangt die metallbeladene organische Phase für 
die weitere Aufbereitung in die Reextraktionsstufe [62]. 
Damit das Reaktivextraktionsverfahren wirtschaftlich und rentabel arbeitet, muss die 
organische Phase ohne Verluste in den Extraktionsprozess zurückgeführt werden. Bevor 
dies geschehen kann, muss das Wertmetall aus der organischen Phase in einem Stripp- 
oder Reextraktionsprozess entfernt werden. In einem Kolonnensystem wird die organi-
sche Phase mit einer wässrigen Lösung geeigneter Chemikalien (z.B. Mineralsäure oder 
Schwefelsäure), die in der Lage sind das Wertmetall aus seiner Bindung mit dem Ex-
traktionsmittel zu verdrängen oder zu einem Zerfall der Metallextraktionsmittelkomple-
xe führen, in Kontakt gebracht. Das überführte Wertmetall in der wässrigen Phase kann 
durch elektrolytische Abscheidung oder Ausfällung gewonnen werden [63]. Die ge-
stippte organische Phase wird zur erneuten Aufnahme von Wertmetallen dem Extrakti-
onsprozess zugeführt. Somit ist der Kreislauf der organischen Phase geschlossen. Der 
Anreicherungsgrad und die Selektivität der beiden Teilprozesse werden durch das Mas-
senstromverhältnis der beiden Flüssigkeiten, dem pH-Wert, der Stufenzahl und durch 
das eingesetzte Extraktionsmittel gezielt beeinflusst.  
2.3.3 Zusammensetzung der organischen Phase 
Die organische Phase stellt das wichtigste Instrumentarium bei der Reaktivextraktion 
dar und kann gewöhnlich aus drei Komponenten, dem Extraktionsmittel, dem Verdün-
nungsmittel und gegebenenfalls einem Lösungsvermittler (Modifier), zusammengesetzt 
sein. Da das Extraktionsmittel oftmals sehr hochviskos bis kristallin vorliegt, wird es in 
der Regel in einem Verdünnungsmittel gelöst. Der typische Massenanteil des Extrakti-
onsmittels beläuft sich bei der praktischen Anwendung auf 5 bis 20 Massenprozent. Bei 
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der Metallsalzextraktion hat die Auswahl und die Zusammensetzung des Lösungsmittels 
im Hinblick auf die Prozessführung entscheidenden Einfluss auf folgende Betriebspa-
rameter: 
• Stoffstromführung in der Apparatur, 
• Nachgeschaltete Verfahren zur Regeneration des Lösungsmittels, 
• Art und Dimensionierung des Extraktors, 
• die gestellten Sicherheitsanforderungen, 
• die verwendeten Werkstoffe. 
 
Die Auswahl des verwendeten Lösungsmittels hängt, wenn es um die wirtschaftlich 
rentable Durchführung und der Betriebssicherheit des Extraktionsprozesses geht, sehr 
stark von seinen physikalischen und chemischen Eigenschaften ab. In der Tabelle 7 sind 
bestimmte Anforderungen bei der Lösungsmittelauswahl zusammengestellt [65]: 
Tabelle 7:  Anforderungen an das eingesetzte Lösungsmittel 
- geringe Wasserlöslichkeit, 
- niedriger Dampfdruck zur Vermeidung von Lösungsmittelverlusten, 
- keine Korrosivität und umweltbelastenden Eigenschaften, 
- geringer Preis und gute Verfügbarkeit, 
- geringe Viskosität, 
- ausreichend chemische und thermische Stabilität, 
- großer Dichteunterschied zur Vereinfachung der Phasentrennung, 
- ausreichend hohe Aufnahmekapazität und Selektivität für die zu extrahierende  
Übergangskomponente, 
- große Grenzflächenspannung, um die Bildung stabiler Emulsionen zu vermeiden, 
- keine oder nur geringe Toxizität, 
- schlechte Brennbarkeit. 
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Für die technische Anwendung eines Lösungsmittels ist es meist nicht möglich, allen 
Anforderungen in gleicher Art und Weise gerecht zu werden. Letztendlich ist es oftmals 
nötig, einen Kompromiss hinsichtlich der Eigenschaften des verwendeten Lösungsmit-
tels zu treffen. Ähnlich wie bei der physikalischen Extraktion kann eine genaue Aussage 
bei der Vorauswahl des Lösungsmittels für die Reaktivextraktion erst durch eine Viel-
zahl von Experimenten getroffen werden. 
 
Bei der Metallsalzextraktion wird die eigentliche reaktive Komponente durch das Ex-
traktionsmittel dargestellt. Die Zahl der im Moment kommerziell vertriebenen Extrakti-
onsmitteltypen beschränkt sich auf ca. 40 Arten, davon sind einige in Tabelle 8 aufge-
zeigt. Aus den Applikationsberichten des Herstellers kann ihr Verhalten gegenüber den 
meisten Metallionen entnommen werden, so dass eine erste Abschätzung über die Eig-
nung getroffen werden kann [66,67,68].  
Tabelle 8:  Extraktionsmittel zur Metallsalz-Extraktion 





Bayer, Hoechst U, Co 
Carbonsäuren Naphthensäuren Shell, Exxon Co/Ni 
Phosphorsäureester Tributhylphosphat (TBP) Bayer, Daihachi Fe/U 
Phosphinoxide Trioctylphosphinoxid Hoechst U 
ß-Diketone LIX 54 Henckel Cu 
Primäre Amine Primene JMT Rohm & Haas U 
Tertiäre Amine Adogen 381 Sherex V/W 
Alkylsulfide HOE S 2706 Hoechst Mo/W/Cr 
Hydroxyoxime LIX 63 Henckel Ni/Cu 
 
Das Reaktivextraktionsmittel bestimmt bei der Reaktivextraktion von Metallionen im 
Wesentlichen die Selektivität der Extraktion (d.h. welches Metallion wird bevorzugt 
extrahiert) und den Arbeitsbereich, in dem die Effektivität der Extraktion am geeignets-
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ten erscheint (Temperatur oder pH-Wert der wässrigen Phase). Bei der Metallsalzex-
traktion findet eine Unterteilung je nach Wirkmechanismus statt [69,70]: 






Hierbei handelt es sich um eine Solvation eines neutralen anorganischen Moleküls 
durch das Extraktionsmittel, welches Elektrodonatoren (z.B. C-O, S-N oder P-O) ent-
hält. Zu den gängigsten solvatisierenden Extraktionsmitteln zählen Tributhylphosphat 
und Methylisobutylketon. Durch die Solvation wird die Löslichkeit der anorganischen 
Komponente in der organischen Phase erhöht. Der Umfang der Komplexbildung in der 
organischen Phase beeinflusst die Wirksamkeit der solvatisierenden Extraktionsmittel. 
Das folgende allgemeine Reaktionsschema gibt den Sachverhalt wieder [71]: 
 
   xm
m SMeAxSmAMe ↔++ −+          (30) 
 
Komplexbildner 
Der Anwendungsbereich von Komplexbildnern findet gewöhnlich in verdünnten Lö-
sungen statt. Dabei kommt es zur krebsscherenartigen Anlagerung der Donatoratome 
des Liganden um das zentrale Metallion, die sowohl aus der Wechselwirkung freier 
Elektronenpaare mit unbesetzten Orbitalen des Zentralatoms als auch durch chemische 
Bindung resultiert [72]. Sehr häufig eingesetzte Komplexbildner, auch Chelate genannt, 
sind LIX und KELEX. Die Extraktion durch den Komplexbildner HX  mit dem Metall 
M wird durch folgenden Reaktionsmechanismus beschrieben: 
 
   ++ +↔+ HmMeXHXmMe mm          (31) 
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Anionenaustauscher 
Zu den bekanntesten Anionenaustauschern gehören die Amine, wobei speziell tertiäre 
aliphatische Amine bzw. quarternäre Ammoniumsalze am meisten verwendet werden. 
Amine sind Basen und haben die Eigenschaft in sauren Lösungen in ihre Salzform ü-
berzugehen [73]. Sie extrahieren bevorzugt Metall in Form ihrer Sauerstoffsäuren auf-
grund ihres Charakters als Lewis-Base. Der Mechanismus gleicht dem fester Anionen-
austauscher. Während im ersten Schritt das Amin mit der Säure reagiert, findet im zwei-
ten Schritt der Austausch des Anions statt: 
 
   −− +↔+ ANHBRBNHAR 33        (32) 
 
Kationenaustauscher 
Das Funktionsprinzip eines Kationenaustauschers beruht darauf, dass Proton einer sau-
ren funktionellen Gruppe gegen ein Metallion auszutauschen. Dabei bildet sich eine 
neutrale metallorganische Verbindung. Als Extraktionsmittel kommen Alkylderivate 
anorganischer Säuren, besonders von Carbonsäuren, Sulfonsäuren oder Phosphorsäuren 
zum Einsatz. In der organischen Phase liegen die meisten organischen Sulfon- und 
Phosphorsäuren als dimere oder polymere Moleküle vor [74,75]. Bei niedriger Metall-
konzentration bildet sich eine ionische Verbindung mit angelagertem Extraktionsmittel: 
 
   ( ) ( ) ++ +↔+ mHXHXMeHXmMe mm 2         (33) 
 
Erst bei höherer Metallionenkonzentration in der organischen Phase wird der Über-
schuss an Extraktionsmittel aufgebraucht und der Reaktionsmechanismus läuft identisch 
nach Gleichung 31 ab. 
 
Um das Verteilungsgleichgewicht nicht ungünstig zu beeinflussen findet die Extraktion 
bei niedrigen Säurekonzentrationen im Bereich von pH 4 bis 8 statt. Eine pH-Wert un-
abhängige Extraktion ist dann möglich, wenn das Extraktionsmittel in seiner Salzform 
eingesetzt wird. Das Metallion des Extraktionsmittelsalzes muss elektropositiver sein 
als das zu extrahierende Ion aus der wässrigen Phase, erst dann besteht die Möglichkeit 
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einer Extraktion. Aufgrund der höheren Affinität verdrängt das elektronegativere Metall 
das elektropositivere Metall aus dem Extraktionsmittelmolekül. In der Praxis wird zur 
Extraktion von Zink das Natriumsalz der Versaticsäure eingesetzt.  
Der am häufigsten eingesetzte Kationenaustauscher unter den Phosphorsäureestern ist 
die schwach saure, fast farblose und mittelviskose Bis-2-ethylhexyl-phosphorsäure 
(D2EHPA). Da in der vorliegenden Arbeit versucht wird, dass beladene D2EHPA mit 
dem Metallion Zn2+, Mn2+, Ni2+oder Al3+ vom unbeladenen Extraktionsmittel mittels 
Ultrafiltration zu trennen, werden die Eigenschaften und die Anwendungsmöglichkeiten 
des kommerziell erhältlichen Kationenaustauschers (D2EHPA) noch detaillierter be-
schrieben. Die chemische Strukturformel von D2EHPA ist in Abbildung 16 dargestellt. 
 
Abbildung 16:  Chemische Strukturformel von D2EHPA [76] 
Das vielseitig anwendbare Extraktionsmittel D2EHPA ist deshalb ein schwach saurer 
Kationenaustauscher, da er in der Lage ist H+-Ionen abzuspalten und Metallkationen 
anzulagern. Das Formelsymbol „RH“ wird zur Darstellung dieser Funktionalität von 
D2EHPA verwendet.  
Auch die hohe Beladbarkeit, die gute Regenerierbarkeit sowie die chemische Stabilität 
und geringe Wasserlöslichkeit sprechen eindeutig für einen Einsatz des Kationenaustau-
schers. Von Nachteil ist jedoch die geringe Selektivität gegenüber verschiedenen Metal-
len. Es wird immer das elektronegativere Metallion bevorzugt extrahiert, wenn in der 
wässrigen Phase gleichzeitig mehrere Metallspezies vorliegen [77]. Demgegenüber 
werden Sulfon- und Carbonsäuren sehr selten in technischen Prozessen eingesetzt, da 
sie eine gute Wasserlöslichkeit und die daraus resultierenden Verluste an Extraktions-
mittel aufweisen. In Tabelle 9 sind die wichtigsten physikalischen Kenngrößen im Zu-
sammenhang mit dem Einsatz als Reaktivextraktionsmittel zusammengestellt. 
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Tabelle 9:  Physikalische Kenngrößen von D2EHPA 
Eigenschaften Zahlenwert 
Molmasse 322 g/mol D2EHPA 
Dichte bei 20 °C 0,96 g/cm³ 
Löslichkeit von D2EHPA in Wasser bei 20 °C < 0,1 Massenanteile in % 
Löslichkeit von Wasser in D2EHPA bei 20 °C ca. 1,8 Massenanteile in % 
Flammpunkt 444 K 
Viskosität bei 20 °C 40 mPas 
Brechungszahl bei 20 °C 1,443 
 
Da der Einsatz des reinen Extraktionsmittels wegen der zu hohen Viskosität und der 
geringen Löslichkeit der gebildeten Metallkomplexe im Reaktivextraktionsmittel selbst 
scheitert, wird es in verdünnter Form (≤ 50 %) mit Hilfe von aliphatischen Kohlenwas-
serstoffen z.B. n-Dodecan oder Kerosin eingesetzt. Das Reaktionsschema bei der Me-
tallkomplexbildung in der organischen Phase beruht auf der Tatsache, dass der flüssige 
Kationenaustauscher D2EHPA in unpolaren Lösungsmitteln in Form dimerer Moleküle 
vorliegt (R2H2) und dass eine zusätzliche Solvatisierung des elektrisch neutralen Me-
tallkomplexes MeRn durch elektrisch neutrale D2EHPA-Moleküle koordinativ abgesät-
tigt wird [78].  
 
   ( ) ( ) nmnn RHMeRnHHRmMe −++ +↔+ 222
1        (34) 
22 HR :   D2EHPA-Dimer, organische Phase 
+nMe :   Metallion, wässrige. Phase 
+H :   Proton, wässrige. Phase 
m :   Gesamtzahl der gebundenen D2EHPA-Spezies 
( ) nmn RHMeR − : Metallkomplex, organische Phase 
n : Zahl der freigesetzten Protonen, Zahl der gebundenen D2EHPA-
Anionen 
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Die Reaktionsbedingungen geben vor, wie sich der Metallkomplex ( ) nmn RHMeR −  zu-
sammensetzt. Liegt eine hohe Metallbeladung ( )nm =  in der organischen Phase vor, so 
koordiniert das Metallion zum Zwecke des Ladungsausgleichs lediglich mit D2EHPA-
Anionen ( )−R . Der gebildete Metallkomplex nimmt die Zusammensetzung nMeR  an. 
Bei niedriger Metallbeladung tritt zusätzlich noch eine Solvatisierung des Komplexes 
nMeR  durch elektrisch neutrale D2EHPA-Moleküle RH  ein, demzufolge übersteigt die 
Gesamtzahl der gebundenen D2EHPA-Moleküle m  die Ladungszahl n  des Kations 
( )nm > . Der Verteilungskoeffizient der D2EHPA-Konzentration hängt somit von der 
Gesamtzahl m  der gebundenen D2EHPA-Moleküle ab. Ferner nimmt das Gegenion des 
Metallions −A  (z.B. NO3-, Cl-, SO4-) an der Reaktion nicht teil [79,80]. Deshalb ist im 
Vergleich zu solvatisierenden Extraktionsmitteln wie TBP die Extraktion unter Ver-
wendung von D2EHPA in guter Näherung unabhängig von der Art des Anions −A . Bei 
der anschließenden Wiedergewinnung des reinen Extraktionsmittels D2EHPA wird die 
beladene organische Phase mit einer Mineralsäure, Schwefelsäure oder Salzsäure kon-
taktiert. Das Extraktionsmittel wird durch Abgabe der Metallionen und gleichzeitiger 
Aufnahme von H+-Ionen in die ursprüngliche Säureform überführt und kann zur Wie-
derbeladung in den Extraktionsprozess zurückgeführt werden. Da bei unterschiedlichen 
pH-Werten die Metallionen verschieden stark an das Extraktionsmittel gebunden sind, 
lässt sich durch die Einstellung eines bestimmten pH-Wertes sowohl die Extraktion als 
auch die Reextraktion für ein bestimmtes Metall selektiv gestalten. Die Extraktion kann 
unter der Verwendung der pH-Isothermen P = f(pH) für unterschiedliche Metalle 
(Abbildung 17) gesteuert werden. 
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Abbildung 17:  Extraktionsausbeute für verschiedene Metallstandards in Abhängigkeit vom pH-Wert im 
Gleichgewicht beim Extraktionsmittel D2EHPA [61] 
In mehreren industriellen Prozessen wird das Extraktionsmittel D2EHPA zur Reaktiv-
extraktion für verschiedene Metallionen aus Prozessabwässern eingesetzt. Der Vorteil 
dieses Verfahrens liegt darin, dass ein Metall ganz gezielt in der Extraktphase angerei-
chert werden kann, ohne den Verunreinigungen anderer Metalle ausgesetzt zu sein. 
Nach der anschließenden Rückextraktion kann das überführte Metall in der wässrigen 
Phase in einem nachgeschalteten Elektrolyseprozess mit sehr hohem Reinheitsgrad ab-
geschieden und wiederverwendet werden. Die nachstehende Übersicht gibt einige Bei-
spiele für den Einsatz von D2EHPA zur Gewinnung von Metallen und industriellen 
Anwendungen an: 
• Trennung von Kobalt und Nickel aus Erzen, 
• Abtrennung der Wertmetalle (Kupfer, Zink, Mangan) aus Absetzschlämmen von 
Fäll- und Neutralisationsanlagen, 
• Gewinnung von Edelmetallen (Silber, Gold, Platin) aus Elektronikschrott, 
• Extraktion von Uran und Plutonium in verbrauchten Kernbrennstäben, 
• Trennung und Gewinnung von seltenen Erden, 
• D2EHPA ist ein Vorprodukt für Netzmittel und andere Textilhilfsmittel. 
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3 Charakterisierung der Polymermembranen 
3.1 Oberflächencharakterisierung 
3.1.1 Röntgenphotoelektronenspektroskopie (XPS) 
Mit dem XPS (X-ray Photoelectron Spectroscopy, auch Electron Spectroscopy for 
Chemical Analysis, ESCA, genannt) kann die Zusammensetzung aller auf der Mem-
branoberfläche (Analysentiefe: 1-10 nm) befindlichen Elemente, mit Ausnahme von 
Wasserstoff und Helium, die einen relativen Massenanteil (Masseprozent) von >0,1 % 
enthalten, zerstörungsfrei quantitativ analysiert werden. Darüber hinaus werden Infor-
mationen über chemische Strukturen (Funktionalgruppen) aus den Bindungszuständen 
der Atome gewonnen. Durch hochenergetische Röntgen-Strahlung υh  wird bei dieser 
Methode die zu untersuchende Probe zur Emission von Photoelektronen angeregt, die 
eine elementspezifische kinetische Energie kE  besitzen (siehe Abbildung 18).  
 
Abbildung 18:  Prinzipskizze der Röntgenstrukturanalyse [81] 
Dabei werden die Elektronen aus den Hüllen der Atome ausgeschlagen. Die dadurch 
freigesetzten Elektronen werden nach ihrer Energie getrennt und ihre Anzahl gemessen. 
Der Ursprung der Elektronen wird durch Spektren gekennzeichnet. So bedeutet z.B. 
C1s, dass die detektierten Elektronen aus dem 1s Orbital des Kohlenstoffs stammen. 
Obwohl in der gesamten Probe der Emissionsprozess stattfindet, können nur die Elekt-
ronen aus den oberflächennahen Molekül- bzw. Atomschichten die Probe ungehindert 
verlassen, da die freigesetzten Elektronen feste Materie nur einige Nanometer durchlau-
fen, bevor sie absorbiert werden. Daraus ergibt sich die Oberflächenselektivität dieser 
Messmethode. Die kinetische Energie kE  der freigesetzten Elektronen resultiert aus der 
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Differenz zwischen der Energie der Röntgenstrahlung υh  und der Bindungsenergie BE . 
Diese Bindungsenergie der Elektronen kennzeichnet ein Element und wird von der 
chemischen Umgebung der Atome (Bindungszustand) beeinflusst [82]. Die XPS-
Messung kann durch Veränderung des Analysewinkels (take-off angle), mit der das 
Elektron die Oberfläche verlässt, zusätzliche Informationen über das Profil der Oberflä-
che erzeugen. 
3.1.2 Rasterelektronenmikroskopie 
Anhand großer Tiefenschärfe (1-5 Ångström) und hoher Auflösung kann die Morpholo-
gie und die Topographie von Membranoberflächen mit einem Rasterelektronenmikro-
skop (REM) dargestellt werden. Aufgrund von Wechselwirkungen zwischen Elektro-
nenstrahl und der Probenoberfläche der Membran kann ein naturgetreues REM-Abbild 
der Probe entstehen. Bei dieser Methode wird durch einen gebündelten Elektronenstrahl 
die Probenoberfläche abgetastet (Rasterung). Die verschiedenen Signale (Sekundär- und 
Rückstreuelektronen) an der Oberfläche entstehen durch die Wechselwirkung der Pri-
märelektronen mit der Probenoberfläche. Diese werden von geeigneten Detektoren er-
fasst und durch Umwandlung in Lichtquanten erhält man ein naturgetreues Abbild der 
untersuchten Probe [83]. Da die Untersuchungen des Rasterelektronenmikroskops unter 
Vakuum ablaufen, dürfen die Proben keine flüchtigen Anteile wie Wasser und Öle ent-
halten. Eine entsprechende Vorkehrung der Probe (z.B. Trocknung) findet nur statt, 
wenn flüchtige Anteile auf dem Probekörper nachgewiesen werden. In diesem Fall wird 
die Gefriertrocknungspräparationstechnik angewendet, d.h. die Membranproben werden 
mit flüssigem Stickstoff schockgefroren und anschließend über ein Shuttle-System in 
die Präparationskammer weitergeleitet. Die Proben müssen leitfähig sein oder mit einer 
leitenden Beschichtung auf der Oberfläche bestückt werden, da sie mit geladenen Teil-
chen beschossen werden [84]. Die Beschichtung erfolgt über einen Besputterungspro-
zess, indem eine dünne Schicht aus Gold oder einer Legierung (Palladium/Gold) aufge-
bracht wird. Erst dann kann mit dem Elektronenstrahl eine Abrasterung der Probe ab-
laufen, damit sie während der Rasterung keine Schäden erleiden. Zusätzlich wird durch 
die Beschichtung eine Aufladung am Objekt verhindert und man bekommt eine optima-
le Abbildungsqualität. 
3.1.3 Rasterkraftmikroskopie 
Die Morphologie und die Topographie der Membranoberfläche mit einer Auflösung in 
den Nanometerbereich lassen sich mit Hilfe des Rasterkraft- oder Atomkraftmikroskops 
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(AFM, Atomic Force Microscopy) abbilden. Diese Methode analysiert die Oberfläche 
im Bereich von 1 - 5 Å, wobei die Leitfähigkeit des Probematerials keinen Einfluss hat. 
Eine Analyse der Polymeroberfläche kann deshalb ohne weitere Probenvorbereitung 
durchgeführt werden. Daneben bietet die Rasterelektronenmikroskopie auch die Mög-
lichkeit die Oberflächenstruktur von initial-feuchten Proben abzubilden, da die Messme-
thodik unter Normaldruck stattfindet [85]. Die zur Abbildung mit dem AFM benutzten 
Kräfte wirken zwischen der Substratoberfläche und einer Messsonde. In Abbildung 19 
ist das Wirkprinzip des Rasterkraftmikroskops dargestellt. 
 
Abbildung 19:  Prinzip des Rasterkraftmikroskops [85] 
Die Blattfeder aus Silizium oder Siliziumnitrid mit einer Länge von 100 - 400 µm stellt 
die Messsonde (auch „Cantilever“ genannt) dar, an der sich eine pyramidenförmige 
Spitze am vorderen Ende befindet. Mit Hilfe einer Piezo-Rastereinheit wird die Spitze 
zeilenweise und nanometergenau über die Probenoberfläche geleitet. Dabei werden die 
Auslenkung der Spitze in z-Richtung oder die Verbiegung der Blattfeder an unebenen 
Stellen optisch gemessen. An der Rückseite der Blattfeder wird ein Laserstrahl in eine 
segmentierte Photodiode reflektiert. Die Verkippung des Lichtstrahls und der damit 
verbundene Verbiegungswinkel der Blattfeder resultiert aus den Differenzen der Photo-
ströme der einzelnen Segmente. Eine zusätzliche Vergrößerung des etwa 1000-fachen 
wird durch die optische Registrierung der Spitzenbewegung erreicht. Damit ergibt sich 
für das Rasterkraftmikroskop eine Auflösung im Sub-Ångstömbereich. Grundsätzlich 
besteht ein Rasterkraftmikroskop aus zwei Betriebsarten, dem Kontakt- und Nicht-
Kontaktmodus. Unter dem Kontaktmodus (statische AFM) versteht man den mechani-
schen Kontakt der Spitze zur Probenoberfläche, während hingegen beim Nicht-
Kontaktmodus (dynamische AFM) die Spitze über die Oberfläche schwebt und somit 
ein Durchdringen der Elektronenhüllen der Atome von Spitze und Probe verhindert. Der 
sogenannte Tapping-Mode stellt eine Kombination aus beiden Betriebsarten dar, wobei 
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die Probenoberfläche nur punktuell (tapping) berührt wird [86]. Diese Betriebsweise der 
Verfahrensdurchführung hat sich bei Polymeren als wesentlich geeigneter herausge-
stellt, da keine Deformation des Polymers eintritt. Die durchschnittliche Rauhigkeit aR , 
ausgedrückt durch den Durchschnittswert der Oberfläche relativ zur Mittelebene, er-
rechnet sich nach folgender Gleichung: 
 









1          (35) 
 
In dieser Formel sind xL  und yL  die Größen der untersuchten Membranfläche und 
),( yxf  die Oberfläche. 
3.2 Charakterisierung der Trenneigenschaften 
3.2.1 Quellverhalten 
Die Effizienz einer Polymermembran, die Inhaltsstoffe einer Flüssigkeit zu trennen, 
hängt auch sehr stark von der Sorption des wässrigen Mediums mit dem Membranwerk-
stoff zusammen. Gewöhnlich führen Wechselwirkungen zwischen dem Membranpoly-
mer und den abzutrennenden Inhaltsstoffen zu Veränderungen der Membraneigenschaf-
ten (z.B. Porenverengung). Eine Quellung des Membranwerkstoffs infolge der Diffusi-
on von Flüssigkeitsmolekülen in die Polymermatrix führt zwangsläufig zu einer Volu-
menveränderung der Membran. Diese hängt sowohl von dem Aufbau des Polymerwerk-
stoffs, von der Temperatur, vom Druck, von der Geometrie des Polymers als auch von 
den Eigenschaften der einwirkenden flüssigen Phase ab. Bei den meisten Membran-
werkstoffen setzt ein anisotropes Quellverhalten ein, d.h. die Ausdehnung einer Ultra-
filtrationsflachmembran ist bezogen auf ihre Geometrie unterschiedlich stark ausge-
prägt.  
Unter Zuhilfenahme eines Laserscanner-Messstandes und einer Hochdruckmikrowaage 
ist es möglich, die quantitative Bestimmung der sorbierten Flüssigkeitsmenge durchzu-
führen. Daraus ergibt sich die Möglichkeit, den Sorptionsvorgang sowohl über die Vo-
lumenquellung der Membranprobe als auch die Massenänderung der Probe zu verfolgen 
[87]. Die Messungen an der Hochdruckmikrowaage müssen durch die Messungen des 
Laserscanners korrigiert werden, da die sich mit fortschreitender Versuchsdauer än-
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dernde scheinbare Dichtezunahme der Polymermembran durch Quellung in eine Mas-
senzunahme umgerechnet werden muss. Der Versuchsstand (siehe Abbildung 20) be-
steht aus einem berührungslos arbeitenden Laserscanner-Messsystem und einem 
Hochdrucksichtzellenautoklaven, in dem sowohl die Dicke als auch der Durchmesser 
der Membran erfasst werden kann.  
 
Abbildung 20:  Funktionsaufbau des Laserscannersmessstandes [87] 
Der Autoklav kann mit einem Gas bis zu einem Druck von 200 bar belastet und über 
eine Temperiereinheit auf 200 °C erhitzt werden. Im Inneren des Sichtautoklaven befin-
det sich eine Probenhalterung, die aus einer Rohrleitung, an die eine Sintermetall-
Filterkerze bzw. Filterscheibe angebracht und an den Enden gasdicht verschweißt ist, 
besteht. Die Einstellung des Membraninnendrucks erfolgt über die Rohrkapillare mittels 
verdichteten Stickstoffs. Der Autoklaveninnendruck muss immer höher als der 
Membraninnendruck sein, damit durch die aufgeprägte Druckdifferenz kein Ablösen der 
Membran eintritt. Im Sender des Messsystems wird mittels eines rotierenden Spiegels 
aus einem Helium-Neon-Laser ein fächerförmiges Strahlenbündel erzeugt. Durch eine 
speziell entwickelte Optik wird dieses zu einem 50 mm breiten Laserband geformt, das 
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den Sichtfensterautoklaven durchläuft. Über Kollektorlinsen im Empfänger wird das 
eintretende Laserband gebündelt und mittels eines Photodiodenarrays mit Kantenerken-
nung detektiert. Die unterschiedlichen Lichtintensitäten, die der Probekörper im Strah-
lengang erzeugt, werden im Empfänger als Kanten erfasst und verarbeitet. Der gewor-
fene Schatten des untersuchten Objekts ist ein Maß für die im Strahlengang befindliche 
Objektabmessung. Aufgrund einer drehbaren Aufhängung des Messsystems um die op-
tische Achse ist es möglich sowohl den Membrandurchmesser als auch die Membrandi-
cke der Polymermembran zu vermessen. 
Die Sorption durch Massenzunahme kann mittels einer Hochdruckmikrowaage be-
stimmt werden. Das Kernstück der Hochdruckmikrowaage, die mit einer Balkenwaage 
vergleichbar ist, ist ein Doppelquarzglasbalken, der beweglich gelagert ist. Es befindet 
sich jeweils ein Glastiegel an den Balkenenden, von dem einer mit der Membranprobe 
und der andere mit einer metallischen Referenzprobe bestückt wird. In Abbildung 21 ist 
der Aufbau des Messstandes dargestellt. Vor Beginn der Messung werden die Glastiegel 
mit der zu sorbierenden Flüssigkeit gefüllt und in die Gehängekammern eingebracht. 
Durch die Änderung der Auftriebskraft infolge der Sorption erfährt der Quarzbalken 
eine Auslenkung, die über einen elektromagnetischen Regelkreis ausgeglichen wird. 
Die Höhe des Ausgleichsstromes ist ein Maß für die Dichteänderung. Eine gleichmäßi-
ge Temperierung der kompletten Wiegevorrichtung wird über Wärmetauscherschleifen 
in der Abdeckhaube gewährleistet. Die Druckbeaufschlagung wird durch verdichteten 
Stickstoff realisiert [88].  
 
Abbildung 21:  Messstand mit Hochdruckmikrowaage [88] 
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3.2.2 Porometrie 
Wie bereits in den Grundlagen der Ultrafiltration erwähnt, ist die Porometrie eine 
Messmethode, bei der der Gasvolumenstrom durch eine mit Flüssigkeit benetzte Probe 
in Abhängigkeit vom angelegten Druck so lange kontinuierlich gemessen wird, bis alle 
Poren geöffnet sind (siehe Abbildung 22). 
 
Abbildung 22:  Prinzipskizze der Bubble-Point Methode [16] 
Dabei setzt die Porometrie eine vollständige Benetzung und ein Füllen aller Poren des 
Membrankörpers voraus. Die zu vermessende Membranprobe wird vor Beginn der 
Messung für mehrere Stunden in eine Flüssigkeit bekannter Oberflächenspannung ein-
gelegt. Damit ein Gas die flüssigkeitsgefüllten Poren permeieren kann, muss ein be-
stimmter Druck aufgebracht werden, der größer ist als der Benetzungsdruck. Um ein 
Verdampfen der Flüssigkeit während der Messung zu vermeiden, muss sie einen gerin-
gen Dampfdruck aufweisen. Wäre diese Voraussetzung nicht gegeben, würden sich die 
Poren druckunabhängig öffnen und zur Ermittlung falscher Porendurchmesser führen. 
Bei der Kapillarfluss-Porosimetrie wird der Gasdruck so lange erhöht, bis die größte 
Pore vom Gas durchströmt wird. Der Öffnungsdruck für diese Pore der Membran wird 
als „bubble-point“ bezeichnet und hängt von der Oberflächenspannung der Flüssigkeit 
und vom Porendurchmesser ab. Eine weitere Erhöhung des Druckes bewirkt eine Öff-
nung der kleineren Membranporen, die somit zum Gesamtgasstrom beitragen. Grund-
sätzlich werden zwei Messdurchläufe an einer Membranprobe durchgeführt. Zum einen 
der Nasslauf, wo die Probe mit einer Flüssigkeit benetzt ist und zum anderen ein Tro-
ckenlauf ohne benetzbare Flüssigkeit. Durch Vergleichen der Gasflussraten von Nass- 
und Trockenkurve in Abhängigkeit vom Druck lässt sich die Porengrößenverteilung der 
Membran ermitteln. Anhand der Laplace-Gleichung kann der Zusammenhang zwischen 
dem Porendurchmesser und dem für die Verdrängung der Flüssigkeit benötigten Druck 
verdeutlicht werden. 
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4.1 Aufbau und Beschreibung der Versuchsanlage 
Die experimentellen Untersuchungen, um die Leistungsfähigkeit der Ultrafiltration zur 
Trennung von beladenem und unbeladenem Extraktionsmittel zu ermitteln, erfolgten in 
zwei Schritten: 
In einer diskontinuierlich arbeitenden Druckzelle im dead-end Betrieb wurden Mem-
branen in so genannten ‘‘Screening-Versuchen“ hinsichtlich ihres zur Verfügung ste-
henden Trennpotentials, d.h. in Bezug auf Selektivität und Permeatfluss, für eine be-
stimmte Modelllösung charakterisiert. Der Vorteil dieser Voruntersuchungen liegt dar-
in, dass in relative kurzer Versuchsdauer und unter Verwendung geringer Extraktions-
mittelmengen die prinzipielle Eignung einer Membran ermittelt werden kann. Anhand 
der Trennleistung der Membran kann der Umfang weiterer Experimente verringert wer-
den. Da die Versuche in der diskontinuierlichen Druckzelle wegen der Aufkonzentrie-
rung instationär verlaufen, ist eine abschließende Konditionierung der eingesetzten 
Membran innerhalb der Versuchszeit nicht gewährleistet. 
Die anschließenden Untersuchungen zum Trennverhalten der ausgewählten Ultrafiltra-
tionsmembranen wurden daher in einer kontinuierlichen Betriebsweise durchgeführt. 
Die nachfolgenden Versuche erfolgten bei Variation: 
• des Drucks (p = 5 bis 9 bar), 
• der Temperatur (T = 25 °C), 
• der eingesetzten Feedlösung (Variation der Extraktionsmittel- und Schwer-
metallkonzentration). 
Durch die kontinuierlichen Versuche über mehrere Tage ist es möglich, genaue Ergeb-
nisse für das Trennpotential der Membranen im stationären Zustand zu erhalten. Somit 
konnten die Einflüsse durch instationäre Konditionierungsvorgänge (Kompaktierung, 
Quellung) in der Ultrafiltrationsmembran ausgeschlossen werden. Alle notwendigen 
Permeationsversuche für das Membranscreening werden in der gleichen Versuchsan-
ordnung (siehe Abbildung 23) durchgeführt wie die im Anschluss daran kontinuierli-
chen Versuche zur Untersuchung des Trennpotentials und der Leistungscharakteristik 
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der ausgewählten Ultrafiltrationsmembranen für die Aufbereitung der organischen Pha-














Abbildung 23:  Fließbild der Versuchsanordnung 
Das Herzstück der Versuchsanlage ist eine Druckzelle (Edelstahl 1.4571), die für Be-
triebsdrücke bis zu 200 bar ausgelegt und eine effektive Membranfläche von 38,5 cm² 
besitzt. Das in der Testzelle eingebaute Rührstäbchen über der Membranfläche wird 
extern durch einen drehzahlgeregelten, umlaufenden Permanentmagneten (IKA MIDI 
MR 1) angetrieben. Im unteren Teil der gerührten Zelle stützt eine Sintermetallplatte 
(GKN Sinter Metals, Feinheit 20 µm) die Membran ab, über der Membran wird das zu 
untersuchende Gemisch mit einem Volumen bis zu 0,45 l vorgelegt. Aus dem Vorlage-
behälter wird das zu trennende Stoffgemisch in die Zelle über eine Kolbenmembran-
pumpe (Sera-Kolbenmembranpumpe C 409 der Firma Seybert & Rahier), deren Hub-
länge und Hubfrequenz regelbar sind, quasikontinuierlich gefördert. Die Temperatur 
wird mit Hilfe eines Spiralwärmetauschers über einen Thermostaten konstant gehalten. 
Der Druck in der Testzelle wird über die Beaufschlagung mit Stickstoff eingestellt. Zur 
Vermeidung von Pulsation wird in der Zelle ein Luftpolster aufrechterhalten. Die Feed-
zufuhr wird entsprechend den abgezogenen Permeat- und Retentatmengen, die ausgeli-
tert werden, gesteuert. Die Beprobung über Nadelventile von Retentat erfolgt erst, 
nachdem sich ein Volumen von 20 ml auf der Permeatseite einstellt, welches für die 
spätere Reextraktion mit anschließender Neubeladung notwendig ist. 
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4.2 Analytik 
Da eine direkte Bestimmung des Metallgehaltes und des Volumenanteils an D2EHPA in 
der organischen Phase mit dem ICP-AES nicht durchführbar sind, werden verschiedene 
Messmethoden verwendet.  
4.2.1 Analyse der D2EHPA-Konzentration 
Mit Hilfe der alternativen Methode der Reextraktion mit anschließender Neubeladung 
sowie der IR-Spektroskopie können die Konzentrationen an D2EHPA sowohl im Reten-
tat als auch im Permeat ermittelt werden. 
Reextraktion/Neubeladung: 
Zur Bestimmung der D2EHPA-Konzentration in der organischen Phase wird diese nach 
vollständiger Reextraktion mit einer definierten Menge einer 0,1 molaren Zinksulfat-
maßlösung neu beladen. Dazu ist es zunächst erforderlich, die pH-Werte und Zinkkon-
zentrationsabhängigkeit für verschiedene D2EHPA-Konzentrationen aufzunehmen (vgl. 
Abbildung 24). Mit Hilfe dieser Kurvenverläufe (siehe Abbildung 24) bei einer kon-
stanten Temperatur von 20° C können nun die unbekannten D2EHPA-Konzentrationen 




































Abbildung 24:  D2EHPA in Abhängigkeit der Zinkkonzentration und des pH-Wertes  
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IR-Spektroskopie: 
Bei der qualitativen Substanzanalyse wird sehr häufig die IR-Spektroskopie angewen-
det, die darauf beruht, dass sich im IR-Spektrum Stoffeigenschaften als Funktion der 
Wellenlänge darstellen. In einem Molekül werden durch Absorption von elektromagne-
tischer Strahlung (Licht) unterschiedliche mechanische Schwingungen von Atomen 
oder funktionellen Gruppen angeregt. Die Wechselwirkungen zwischen Infrarotstrah-
lung und Materie gehorchen dem Bouguer-Lambert-Beerschen Gesetz, wonach die 
Stärke der Infrarotabsorption als Konzentrationsmaß gewertet werden kann und somit 
eine quantitative Analysenaussage möglich wird [89]. 
Für die quantitative Bestimmung der D2EHPA-Konzentration wird die charakteristische 
Absorption der P = O-Valenzschwingung (stark) bei 1228 cm-1 und der P-O-Alkyl 
(stark) bei 1028 cm-1, die aus der Abbildung 25 ersichtlich sind, benutzt. Mit dem IR-
Spektrometer Excalibur FTS 3500 werden zunächst die Absorptionsbanden an unbela-
denem D2EHPA zwischen 1 und 10 Vol.-% aufgenommen, um somit die gemessenen 
Spektren der organischen Lösungen nach der Reextraktion einordnen und vergleichen 
zu können.  
 
Abbildung 25:  Charakteristische Absorptionsbanden für die Bestimmung der D2EHPA-Konzentration 
4.2.2 Analyse der Metall-Konzentration 
Die quantitative Analyse der Schwermetallkonzentrationen erfolgte anhand der aufge-
führten Parameter in Tabelle 10 mit dem ICP-Atomemissions-Spektrometer von Perkin 
Elmer PE Optima 3000. Da jedoch eine direkte Bestimmung der Metallgehalte in der 
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organischen Phase mit dem ICP nicht möglich war, konnten die analytischen Messun-
gen erst nach der Reextraktion mit Salzsäure in der wässrige Phase durchgeführt wer-
den.  
Tabelle 10:  Parameter des optischen Systems der ICP-Analysen 
Element Wellenlänge [nm] 
Zn 213,856 / 202,548 
Mn 257,610 / 260,569 
Ni 232,003 / 231,604 
Al 308,215 / 396,152 
 
Das Funktionsprinzip beruht auf der Ionisierung eines Gases (Argon) im Feld der In-
duktionsspule eines Hochfrequenzgenerators, die um ein Quarzrohr gelegt ist. Dabei 
bildet sich das Argon-Plasma ringförmig aus und das im Inneren des Quarzrohrs zuge-
führte Trägergas dringt mit dem Probenaerosol zusammen axial in das Plasma ein. Auf-
grund der langen Verweilzeit der Probe im Inneren der Plasmafackel und die dort herr-
schenden hohen Temperaturen von (6000 bis 8000 K), wird mit dem ICP ein sehr hoher 
Anregungszustand erzielt. Die durch das Plasma angeregten Atome senden ein Licht 
mit einer charakteristischen Wellenlänge aus, welches als Emissionsspektrum detektiert 
wird [90].  
4.3 Verwendete Membranen 
Es wurden verschiedene Membranen hinsichtlich ihres Trennpotentials für die Anrei-
cherung des beladenen Extraktionsmittels an Metallsalzen untersucht, um generelle 
Aussagen über die Leistungsfähigkeit der Ultrafiltrationsmembran im Bereich nicht-
wässriger Lösungen zu erhalten.  
Alle kommerziell erhältlichen Membranmaterialien aus Polyethersulfon, Polyamid, Po-
lypropylen und regenerierter Cellulose, die sich als resistent gegen organische Lö-
sungsmittel erweisen, sind zum Schutz vor Alterung bzw. Austrocknung mit Glycerin 
behandelt. Bevor die einzelnen Membranen auf ihre geeignete Trennleistung untersucht 
werden, müssen sie mehrfach mit deionisiertem Wasser und Isopropanol gespült wer-
den. Dabei wird das Glycerin aus den Membranporen ausgewaschen, da es sonst zu 
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einer Veresterungsreaktion auf der aktiven Membranschicht zwischen dem Extrakti-
onsmittel Di-2-ethylhexyl-phosphorsäure und dem Glycerin kommt. Im Anschluss dar-
an wird die gereinigte Membran 24 h im Solvent (n-Dodecan) vorgequollen und danach 
auf ihre Eignung zur Trennung von beladenem und unbeladenem Extraktionsmittel ü-
berprüft. In der Tabelle 11 sind alle eingesetzten Ultrafiltrationsmembranen für die 
Permeationsversuche zur Membranauswahl in der diskontinuierlich betriebenen Druck-
zelle im dead-end Betrieb aufgeführt.  






Nadir Polyethersulfon PES-004H 3-10 
Nadir Polyethersulfon P 005F 3-10 
Nadir Polyethersulfon P 010F 3-10 
Nadir Regenerierte Cellulose C 005F 3-10 
Nadir Regenerierte Cellulose C 010F 3-10 
Schleicher & Schuell Polyethersulfon PES 5 2-10 
Schleicher & Schuell Polyethersulfon PES 10 2-10 
Schleicher & Schuell Regenerierte Cellulose RC 5 2-10 
Schleicher & Schuell Regenerierte Cellulose RC 10 2-10 
cm-Celfa Polyethersulfon CMF-HS-004 bis 10 
cm-Celfa Polyethersulfon CMF-HS-010 bis 10 
cm-Celfa Cellulose CMF-HC-005 bis 10 
cm-Celfa Cellulose CMF-HC-010 bis 10 
 
Bei den verwendeten Membranmaterialien handelte es sich ausschließlich um Polye-
thersulfon und regenerierte Cellulose. 
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Polyethersulfon:  
Die meisten Membranen werden heute wahrscheinlich aus Polyethersulfon (PES) her-
gestellt. Membranen aus PES sind hydrophil und verfügen über niedrige Proteinbin-
dungseigenschaften und hohe Durchflussraten. Polyethersulfon (vgl. Abbildung 26) ist 
ein amorpher, durchsichtiger Hochleistungskunststoff und zeichnet sich besonders 
durch seine hohe Beständigkeit gegenüber Säuren und Laugen aus. Seine thermische 
Stabilität ist für viele Prozessanwendungen ausreichend. Typische Anwendungen sind 
neben der Membrantechnik der Flugzeugbau und präzise Werkstückträger bei hohen 
Temperaturen [91]. 
 
Abbildung 26:  Strukturformel von Polyethersulfon [92] 
Regenerierte Cellulose: 
Im Vergleich zu Cellulose-Acetat besitzt regenerierte Cellulose eine höhere chemische 
Resistenz. Regenerierte Cellulosemembranen sind hydrophil (siehe Abbildung 27) und 
haben aufgrund ihrer ausgeprägten Wasserstoffbrückenbindung eine ausgezeichnete 
chemische Stabilität gegenüber organischen Lösungsmitteln und können sowohl zur 
Reinigung wässriger als auch organischer Lösungen eingesetzt werden. Aufgrund ihrer 
hohen chemischen Verträglichkeit und Vielseitigkeit wird sie den hohen Anforderungen 
bei chromatographischen und analytischen Anwendungen gerecht [93]. 
 
Abbildung 27:  Strukturformel von regenerierter Cellulose [92] 
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4.4 Eingesetzte Modelllösungen 
Für die Membranauswahl ist es erforderlich, die Zinkbeladungen in der organischen 
Phase reproduzierbar vorzulegen. Deshalb werden die Verteilungsgleichgewichte für 
die Zink(II)extraktion aus einer schwefelsauren Zinksulfatlösung mit 5 Vol.-% 
D2EHPA (BAYSOLVEX von Bayer) in n-Dodecan (Haltermann Products BSL) als 
Verdünnungsmittel für unterschiedliche konstante pH-Werte ermittelt (vgl. Abbildung 
28 ). Für die reproduzierbare Beladung des Feeds interessieren die Plateaus. Hier zeigt 
sich, dass bei pH 4 die maximal mögliche Beladung im Plateau erreicht wird. Daher 
werden von diesem Beladungszustand als Maßlösung ausgehend die verschiedenen 
Feedlösungen durch Verdünnung mit n-Dodecan und entsprechender Volumenkonzen-

























Abbildung 28:  Gleichgewichtsdiagramm für Zink bei 5 Vol.-% D2EHPA/n-Dodecan 
Neben der Trennung des beladenen Extraktionsmittels mit Zink wurden im kontinuierli-
chen Betrieb der Druckzelle noch Modelllösungen eingesetzt, die entweder mit Mangan, 
Nickel oder dem dreiwertigen Aluminium beladen waren. Auch hier mussten die Vertei-
lungsgleichgewichte (vgl. Abbildung 29) der einzelnen Metalle aufgenommen werden, 
um in den anschließenden Ultrafiltrationsversuchen reproduzierbare Feedlösungen vor-
legen zu können. Aus den aufgetragenen Plateaus der Gleichgewichtskurven der ver-
schiedenen Metalle bei 10 Vol.-% D2EHPA/n-Dodecan konnte eine Maßlösung ebenso 
wie beim Zink durch Verdünnung hergestellt werden. Eine Ermittlung der Gleichge-
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wichtskurven bei pH-Werten >4 gestaltete sich aufgrund der zunehmenden Viskosität 





























Abbildung 29:  Gleichgewichtsdiagramm für Zink, Aluminium, Mangan und Nickel bei 10 Vol.-%  
D2EHPA/n-Dodecan 
Die Funktionsweisen der verwendeten Analysegeräte zur Charakterisierung der einge-
setzten Ultrafiltrationsmembranen wie Rasterelektronenmikroskop, Rasterkraftmikro-
skop, Röntgenphotoelektronenspektroskop, Laserscanner sowie die Hochdruckmikro-
waage wurden bereits in Kapitel 2 ausführlich beschrieben.  
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5 Darstellung und Diskussion der Ergebnisse 
5.1 Voruntersuchungen und Screening zur Membranvorauswahl 
Trotz einer intensiven und aufwendigen Qualitätssicherung weisen Flachmembranen 
nach ihrem Herstellungsprozess, gemessen an ihrem Rückhaltevermögen und dem Per-
meatfluss, unterschiedliche Messergebnisse auf, sogar wenn die Membranmuster aus 
derselben Fertigungscharge nebeneinander ausgestanzt werden. Verantwortlich für die 
Streuung der erzielten Trennresultate sind dabei die Schwankungen in der Oberflächen-
struktur des trennaktiven Membranpolymers. Während in technischen Modulbauformen 
die Streuung der lokalen Membraneigenschaften im Mittel noch ausgeglichen werden 
können, führen sie dennoch bei Verwendung des gleichen Membrantyps und des Her-
stellungszeitpunktes beim Einsatz in Testzellenversuchen zu unterschiedlichen Analy-
seergebnissen. Deshalb sind vor dem Screeningversuch zur Membranvorauswahl einige 
Voruntersuchungen durchzuführen. Um aus einem Membransheet die Ergebnisse ver-
schiedener Membranproben untereinander vergleichen zu können, wurden vor jeder 
Versuchsreihe die eingesetzten Membranmuster bezüglich ihrer Oberflächenbeschaf-
fenheit (Kratzer, Fehlstellen) genau untersucht. Für eine vorab Beurteilung der Mem-
branqualität kamen folgende Methoden zum Einsatz: 
 
• Durchleuchtungsverfahren mit n-Hexan, 
• Messung der Wasserdurchflussrate, 
• Standardversuch mit einer Insulin-Lösung. 
 
Die Auswahl geeigneter Flachmembranproben aus einem Membransheet für die an-
schließenden Vorversuche erfolgte mittels eines Durchleuchtungsverfahrens mit n-
Hexan. Dabei wurden die Membranproben auf einer glatten Glasplatte positioniert und 
mit einer hellen Lampe seitens der aufgebrachten Stützschicht durchstrahlt. In Form von 
dunklen Flecken werden nach der Berieselung der aktiven Polymerschicht mit n-Hexan 
kleinste Fehlstellen in der Membranstruktur sichtbar. Durch diese eintretenden Markie-
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rungen kann eine zuverlässige Auswahl zumindest fehlstellenarmer oder fehlstellenfrei-
er Membranprobenmuster getroffen werden. 
Da ein direkter Einsatz der kommerziell zur Verfügung stehenden Ultrafiltrationsmem-
branen zur Trennung von organisch beladenen und unbeladenen Extraktionsmitteln aus 
der Metallsalzextraktion aufgrund der Glycerinschicht auf der Membranoberfläche nicht 
möglich war, mussten sich die Membranproben einigen Spülprozessen mit deionisier-
tem Wasser unterziehen. Eine generelle Beurteilung über die Membranqualität konnte 
durch die zeitabhängigen Wasserdurchflussraten festgemacht werden. Aus den techni-
schen Datenblättern zum Wasserfluss jeder eingesetzten Membran konnte anhand der 
gemessenen Spülzyklendauer überprüft werden, ob die Membranen für spätere Anforde-
rungen geeignet sind. Die Abbildung 30 zeigt beispielhaft an der Ultrafiltrationsmem-
bran P 005F auf, dass nicht jede Membran den vorgegebenen Wasserflüssen entspricht. 
Ausschlaggebend für die Unregelmäßigkeiten des Wasserdurchflusses sind hierfür nicht 
zu erkennende Risse und Totporen in der Membranstruktur bzw. Ausreißer an Mem-
























∆p = 3 bar
ϑ = 25° C
 
Abbildung 30:  Wasserflüsse verschiedener Membranproben in Abhängigkeit der Messzeit 
Auf Basis eines Standardversuches mit einer Inulin-Lösung (leicht wasserlösliches Po-
lysaccharid) bei wInulin = 1 Gew.-% und ∆p = 3 bar konnte in Anlehnung an wässrige 
Systeme ein Permeationsversuch über die Bewertung der verwendeten hydrophilen Ult-
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rafiltrationsmembranen durchgeführt werden. Dieser Vorversuch erwies sich am besten 
geeignet, da sich die erzielten Ergebnisse als nicht zeitabhängig darstellen lassen und 
zusätzlich zum Permeatfluss noch eine wesentliche Information bezüglich des Rückhal-
tevermögens an Inulin gewonnen wurde. In Abbildung 31 sind anhand einer Polyether-
sulfonmembran die beschriebenen Messwertstreuungen von mehreren Membranproben 

















































∆p= 3 bar ; ϑ= 25° C
 
Abbildung 31:  Inulin-Lösungsversuche mit verschiedenen Membranproben der P 005F 
Screening 
Die ausgewählten Ultrafiltrationsmembranen wurden im Anschluss an die Voruntersu-
chungen mit reinem Lösungsmittel (n-Dodecan) vorkonditioniert und dann zur Tren-
nung der beladenen organischen Extraktionsmittellösung in die diskontinuierliche Test-
zelle eingesetzt. Aus Gründen der Vergleichbarkeit wurden die Screening-Versuche mit 
den ausgewählten Membranen bei den gleichen Betriebsbedingungen durchgeführt. Die 
Zinkkonzentration der zu trennenden Feedlösung (5 Vol.-% D2EHPA/n-Dodecan) be-
trägt 1 g/l und hat eine konstante Temperatur von ϑ = 25° C. Die Beaufschlagung der 
Druckzelle erfolgt mit Stickstoff und wird über einen Druckminderer auf ∆p = 9 bar 
eingestellt. Mit der diskontinuierlichen Druckzelle konnten infolge der Aufkonzentrie-
rung der volumetrisch begrenzten Vorlage (0,34 l) Versuchszeiten von 1,5 Tagen bei 
geringen Permeatflüssen realisiert werden. Bei größeren Durchsatzraten waren die ent-
sprechenden Versuchszeiten deutlich kürzer. Die Probenahme von Retentat erfolgt erst, 
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nachdem sich auf der Permeatseite ein Probevolumen von 20 ml eingestellt hat, welches 
für die spätere Reextraktion mit anschließender Neubeladung notwendig ist. Bei den 
Screeningversuchen kam es auf eine einheitliche Probenahme des Permeats an, d. h. es 
war darauf zu achten, dass der Permeatraum unter der Membran vor der Probenahme 
mit der entsprechenden Flüssigkeitsmenge des aktuellen Permeats gespült wurde. 
Obgleich die verwendeten Ultrafiltrationsmembranen hauptsächlich zur Aufbereitung 
wässriger Phasen konzipiert wurden, weisen sie zum Teil ein gutes Trennverhalten be-
züglich des beladenen und unbeladenen organischen Extraktionsmittels auf. Stellvertre-
tend für alle getesteten Ultrafiltrationsmembranen sind die Ergebnisse einer C 005F und 
P 005F in den folgenden Abbildung 32 und Abbildung 33 dargestellt. Aus den grafi-
schen Darstellungen wird ersichtlich, dass die regenerierte Cellulosemembran C 005F 
im Vergleich zur Polyethersulfonmembran P 005F eine deutlich bessere Aufkonzentrie-
rung des beladenen Extraktionsmittels mit Zink aufweist. Der Grund für das größere 
Rückhaltevermögen der regenerierten Cellulosemembranen liegt in der chemischen Af-










































Abbildung 32:  Zinkkonzentration und Extraktionsmittelanteil im Retentat und Permeat bei Verwen-
dung einer regenerierten Celluloseacetatmembran (C 005F) der Firma Nadir 









































Abbildung 33:  Zinkkonzentration und Extraktionsmittelanteil im Retentat und Permeat bei Verwen-
dung einer Polyethersulfonmembran (P 005F) der Firma Nadir 
Der Unterschied zwischen den beiden Membranmaterialien wird noch deutlicher, indem 
man die Zinkkonzentration der letzten Probenahme im Permeat auf den gemessenen 
Volumenanteil an D2EHPA bezieht und mit dem Ausgangswert in der eingesetzten 
Feedlösung vergleicht. Während mit der regenerierten Cellulose eine Aufkonzentrie-
rung von Zink bezogen auf den D2EHPA-Anteil um das 2,7-fache möglich war, betrug 
die Anreicherung von Zink mit der Membran aus Polyethersulfon nur das 1,5-fache der 
Ausgangskonzentration. Der Grund für das unterschiedliche Trennverhalten der beiden 
Membranwerkstoffe liegt auch an der unterschiedlichen Löslichkeit des aliphatischen 
Lösungsmittels n-Dodecan in der Polymermatrix und der Gelschichtbildung des Extrak-
tionsmittels D2EHPA auf der Membranoberfläche der beiden Polymerwerkstoffe [94]. 
Damit ist auch der Kontrast der Permeatflüsse, die durch sterische Ausdehnung des 
Membranmaterials beeinflusst werden, im Verlauf des diskontinuierlichen Screening-
versuchs zu deuten. Die Effekte des Quellens durch das Verdünnungsmittel und das 
Extraktionsmittel werden im Kapitel 5.2 noch näher untersucht und differenziert. Die 
ersten Ergebnisse hinsichtlich der Aufkonzentrierung des beladenen Extraktionsmittels 
an Zink in der diskontinuierlichen Druckzelle haben gezeigt, dass eine wirtschaftliche 
Anwendung der Ultrafiltration zur Regeneration von beladenem und unbeladenem Ex-
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traktionsmittel zu erwarten ist. In Tabelle 12 sind die Ergebnisse aus den Screeningver-
suchen mit verschiedenen kommerziell erhältlichen Ultrafiltrationsmembranen aus Ta-
belle 11 angegeben. Wesentlich für das Resultat der untersuchten Membranen zur Tren-
nung organischer Lösungen war die materielle Beschaffenheit der aktiven Polymer-
schicht. Unter den kommerziellen Membranen erzielten insbesondere die Ultrafiltrati-
onsmembranen aus regenerierter Cellulose das beste Rückhaltevermögen hinsichtlich 
der Aufkonzentrierung der organischen Lösung an Zink. Hierbei spielten die komplexen 
Wechselwirkungen zwischen der organischen Lösung und dem Membranpolymer eine 
bedeutende Rolle, die sich besonders positiv bei den Membranen mit einer molekularen 
Trenngrenze (MWCO) von 5 kD aus Cellulose auswirken.  
Tabelle 12:  Ergebnisse aus den Screeningversuchen 
Membranbezeichnung Rückhaltevermögen [%] Permeatfluss [l/m²*h] 
PES-004H 36,8 0,21 
P 005F 56,7 0,49 
P 010F 45,8 2,41 
C 005F 95,4 1,29 
C 010F 68,3 1,81 
PES 5 49,2 0,45 
PES 10 42,1 2,11 
RC 5 77,2 1,48 
RC 10 54,7 1,91 
CMF-HS-004 35,2 0,25 
CMF-HS-010 45,1 2,38 
CMF-HC-005 93,2 1,35 
CMF-HC-010 66,2 1,87 
 
Für die weiteren Untersuchungen wurde anhand der erzielten Resultate aus Tabelle 12 
die leistungsfähigste Membran hinsichtlich gleicher Porengröße und des Membranmate-
rials auf ihre Eignung zur Trennung verschiedener Extraktionsmittelanteile und Metall-
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konzentrationen im Basisstoffsystem n-Dodecan/D2EHPA im kontinuierlichen Betrieb 
untersucht. Dabei handelt es sich um die regenerierten Cellulosemembranen C 005F, 
CMF-HC-005 und C 010F bzw. die Polyethersulfonmembranen des Typs P 005F, 
CMF-HS-010 und P 010F. 
5.2 Messung der Quellung des Membranpolymers 
Der Einfluss des aliphatischen Lösungsmittels n-Dodecan und des Extraktionsmittels 
D2EHPA auf das Quellverhalten in der Polymermatrix der kreisrunden Membranproben 
wurde durch das Vermessen des Membrandurchmessers bzw. der Membrandicke be-
stimmt. Da eine Messwerterfassung unter Druckbeaufschlagung aufgrund der guten 
Löslichkeit von Stickstoff in n-Dodecan nicht durchführbar war, konnte das Quellver-
halten nur im drucklosen Zustand, jedoch bei verschiedenen Temperaturen untersucht 
werden. Die grafische Darstellung der Messwertergebnisse der Polyethersulfon-
membran P 005F in Abbildung 34 zeigt, dass in Abhängigkeit von der Versuchsdauer 




































Abbildung 34:  Zunahme des Membrandurchmessers und der Membrandicke einer Polyethersulfon- 
membran P 005F unter dem Einfluss von n-Dodecan 
Aus der Abbildung 34 geht hervor, dass unter dem Einfluss des aliphatischen Kohlen-
stoffs n-Dodecan sowohl der Membrandurchmesser als auch die Membrandicke und 
damit auch das sich daraus errechnete Membranvolumen der Ultrafiltrationsmembran 
P 005F gegenüber dem Anfangswert von 102,36 mm³ während eines Zeitintervalls von 
4 Stunden um ungefähr 7 % ansteigt und sich dann, nach einer Versuchsdauer von 10 
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Stunden, einem konstanten Endwert annähert. Die Quellung von n-Dodecan in der Po-
lymermatrix der Membran P 005F führt zu einer nicht vernachlässigbaren Volumenzu-
nahme und somit zu einer Porenverengung, die sich auf das Trennpotential der Mem-
bran, wie spätere Permeationsversuche noch zeigen, negativ auswirkt. 
In Abbildung 35 ist die Volumenzunahme der C 005F, C 010F und HC 005 in Abhän-
gigkeit zweier Temperaturen dargestellt. Dabei wird ersichtlich, dass mit steigender 
Temperatur die Löslichkeit von n-Dodecan in die Polymermatrix der Membran zu-
nimmt und sich dadurch auch die Volumenzunahme des Werkstoffs durch Quellung 
erhöht. Bei der Membran C 010F ist die mit Abstand größte Volumenzunahme von 6 % 
bei einer Temperatur von 25° C festzustellen, während Volumenzunahmen bei der  
C 005F und HC 005 von nur 2 % gemessen werden konnten. Der Unterschied ist vor 
allem auf den höheren Feststoffanteil der aktiven Schicht der C 010F zurückzuführen. 
Diese Erkenntnis wurde beim Ablösen der aktiven Schicht vom grobporösen Träger mit 
flüssigem Stickstoff und anschließender Massebestimmung der trennaktiven Schicht 
nachgewiesen. Bei einer Temperaturerhöhung um 15° C nahm die Volumenzunahme 
der C 005F und der HC 005 um etwa 2 % zu, während sich die prozentuale Volumen-
zunahme der C 010F auf 3 % beläuft. Eine Bestimmung der Volumenzunahme bei 



























Abbildung 35:  Volumenzunahme von Ultrafiltrationsmembranen aus regenerierter Cellulose 

















] Temperatur: 25° C
Temperatur: 40° C
 
Abbildung 36:  Volumenzunahme von Ultrafiltrationsmembranen aus Polyethersulfon 
In Abbildung 36 ist die Volumenzunahme verschiedener Ultrafiltrationsmembranen aus 
Polyethersulfon dargestellt. Bei einer Temperatur von 25° C steigt das Polymervolumen 
von P 010F und der HS 010 infolge der Quellung um 13 % an. Die Volumenzunahme 
der P 005 F war hingegen um die Hälfte geringer. Die bessere Löslichkeit des unpolaren 
Lösungsmittels n-Dodecan in die Polymerstruktur aus Polyethersulfon ist im Vergleich 
zur regenerierten Cellulose auf seine komplexen Wechselwirkungen mit dem Phenyl-
ring und seinen polar aprotischen Charakter zurück zuführen [95]. Erhöht man dagegen 
noch die Temperatur des Lösungsmittels auf 40° C, so wird durch das verbesserte Lö-
sungsvermögen eine Volumenzunahme der Membranen aus Polyethersulfon um 3-6 % 
festgestellt. Einen Einfluss des Extraktionsmittels D2EHPA auf das Quellverhalten in 
der Membranmatrix konnte sowohl bei den Polyethersulfonmembranen als auch bei den 
regenerierten Cellulosemembranen nicht nachgewiesen werden. Es ergaben sich keine 
Veränderungen bezogen auf den Ausgangswert beim Vermessen des Membrandurch-
messers oder der Membrandicke mittels Laserscanner beim Variieren der Volumenan-
teile an D2EHPA. Da das Extraktionsmittel D2EHPA in aliphatischen Kohlenwasser-
stoffen als Dimer vorliegt, ist hinsichtlich seiner Molekülgröße davon auszugehen, dass 
eine Volumenzunahme des Membranpolymers durch Diffusion des organischen Extrak-
tionsmittels auszuschließen ist. Für den Quelleffekt in der Membran ist letztendlich nur 
das Lösungsmittel n-Dodecan verantwortlich. 
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5.3 Bestimmung der Massenänderung 
Aufgrund der gemessenen Volumenzunahme durch Quellung der Polymerwerkstoffe 
wurde im Anschluss daran noch die Massezunahme durch das sorbierte n-Dodecan in 
die Membranmatrix bei verschiedenen Temperaturen bestimmt. Zur Ermittlung der 
Massenänderung wurden die Membranproben in die Edelstahltiegel der Hochdruckmik-
rowaage eingehängt und mit n-Dodecan befüllt.  
In der Abbildung 37 und Abbildung 38 sind die scheinbaren, relativen Massezunahmen 
der regenerierten Cellulose- und Polyethersulfonmembranen durch Quellung von n-
Dodecan bei einer Temperatur von 25° C dargestellt. Aus der Darstellung der mittels 
Hochdruckmikrowaage gewonnenen Messdaten in den Abbildungen 39 und 40 geht 
hervor, dass die Massezunahme bei den Membranen aus Polyethersulfon aufgrund der 
besseren chemischen Affinität zwischen Polymer und Lösung um das 2 bis 4-fache hö-
her ist als bei regenerierten Cellulosemembranen. Ferner wird aus den Verläufen der 
Massezunahme in Abhängigkeit der Zeit bei beiden Membranwerkstoffen deutlich, dass 
nach 3 Stunden ihr scheinbares Maximum erreicht ist und sie sich nach 50 Stunden ei-
nem stationären Endwert annähert. Da die Massezunahme der C 005F mit der HC 005 
fast nahezu identisch ist, wurde die gemessene Massezunahme nur einer Membran auf-
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Abbildung 37:  Scheinbare Massenzunahme von Membranproben aus reg. Cellulose unter dem Einfluss 
 von n-Dodecan 
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Abbildung 38:  Scheinbare Massezunahme von Membranproben aus PES  unter dem Einfluss von 
 n-Dodecan 
Die Abnahme der Masse während der Versuchsdauer kann nur durch die Veränderung 
des Volumens der Polymerproben und dem damit verbundenen Auftriebseffekt erklärt 
werden [87]. Wie bereits schon aus den Abbildungen 37 und 38 hervorgeht, führt die 
Quellung des aliphatischen Lösungsmittels n-Dodecan zu einer Vergrößerung der geo-
metrischen Abmessungen und somit zu einer Zunahme des Volumens der Membran-
proben. Daher ist die Berücksichtigung des Auftriebs notwendig, um die tatsächliche 
Massenzunahme der verschiedenen Polymere zu bestimmen. 
Der statische Auftrieb eines vollständig in eine Flüssigkeit eingetauchten Körpers ist 
gleich der Gewichtskraft des verdrängten Flüssigkeitsvolumens [96]. Er hängt nur von 
der verdrängten Flüssigkeitsmenge des eingetauchten Körpers, jedoch nicht von seinem 
Gewicht ab, und lässt sich nach folgender Gleichung 37 berechnen. 
 
   verdGverdverdflA FgmVgF ,=∗=∗∗= ρ         (37) 
 
Um die tatsächliche Massenzunahme aller Membranproben ermitteln zu können, ist es 
notwendig die Volumenzunahme einer gleichartigen Membran infolge der Quellung mit 
dem Laserscanner zu vermessen und so die verfälschte Massenzunahme durch den Auf-
trieb rechnerisch zu korrigieren. In der Abbildung 39 und der Abbildung 40 sind die 
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Abbildung 39:  Einfluss des Auftriebs bei der Ermittlung der Massenzunahme von Polymermembranen 

































Abbildung 40:  Einfluss des Auftriebs bei der Ermittlung der Massenzunahme von Polymermembranen 
 bei einer Temperatur von 40° C 
Aus den beiden Abbildungen geht hervor, dass eine Vernachlässigung der Auftriebs-
kraft zu einer Verfälschung der absoluten Massenzunahme führt. Durch die Ermittlung 
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der Massenzunahme wird nochmals verdeutlicht, dass das Quellungspotential an n-
Dodecan in der Polymermatrix bei den Membranwerkstoffen aus Polyethersulfon deut-
lich stärker ausgeprägt ist, als dies bei der regenerierten Cellulose der Fall ist. Bei einer 
Versuchstemperatur von 25° C liegt die Abweichung zwischen der unkorrigierten und 
der auftriebskorrigierten Massenzunahme bei etwa 30 bis 50 %. Da jedoch das Lö-
sungsvermögen mit steigender Temperatur auf 40° C noch zunimmt, wird der Fehler bei 
einer Nichtberücksichtigung des Auftriebs noch sehr viel größer. 
Die bereits durchgeführten Untersuchungen hinsichtlich der Quellung mit dem Laser-
scanner haben gezeigt, dass das Extraktionsmittel keinen Einfluss auf die Volumenver-
größerungen der Polymermembranen hat. Wie sich aus den späteren Analysen noch 
herausstellen wird, kommt es zwischen dem Membranwerkstoff aus regenerierter Cellu-
lose und dem organischen Extraktionsmittel D2EHPA aufgrund von Veresterung und 
Wasserstoffbrückenbindung zur Ausbildung einer Gelschicht auf der Membranoberflä-
che [97]. In Abbildung 41 ist die Massenzunahme verschiedener D2EHPA-
Volumenanteile bei einer Temperatur von 25° C anhand der C 005F und P 005F darge-






























Abbildung 41:  Einfluss verschiedener D2EHPA-Volumenamteile an der Massenzunahme auf die Mem- 
 branen C 005F und P 005F 
Während die Massezunahme der C 005F mit steigendem D2EHPA-Volumenanteil kon-
tinuierlich vom Nullpunkt der Waage ausgehend bis auf 1 mg zunimmt, liegt bei der P 
005F bereits bei 0,2 mg eine Stagnation vor. Die geringe Massezunahme der PES-
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Membran in Abhängigkeit vom D2EHPA-Anteil ist letztendlich nur auf das Befüllen 
der Membranporen bzw. der Totporen mit dem org. Extraktionsmittel zurückzuführen. 
Diese Tatsache beruht darauf, dass es zwischen dem Werkstoff aus Polyethersulfon und 
dem Extraktionsmittel weder zu einer Physisorption noch zu einer Chemisorption 
kommt.  
5.4 Trennung von organischen Lösungen im kontinuierlichen Betrieb 
Wie sich bereits aus den Screeningversuchen in Kapitel 5.1 gezeigt hat, sind einige 
kommerziell erhältliche Ultrafiltrationsmembranen für die Aufbereitung von rein orga-
nischen, d.h. nicht wässrigen Lösungen speziell für die Aufbereitung von Metallextrak-
ten geeignet. Um weitere Aussagen über die Effizienz der ausgewählten Ultrafiltrati-
onsmembranen aus regenerierter Cellulose und Polyethersulfon hinsichtlich ihrer Tren-
nung von beladenem und unbeladenem Extraktionsmittel zu machen, wurden Permeati-
onsexperimente in Abhängigkeit der Betriebsbedingungen in einer kontinuierlich ablau-
fenden Druckzelle durchgeführt. Um bei der Extraktaufbereitung die Messungen auf die 
stofftransportbedingten Phänomene zu beschränken, ist es ebenso wie bei der Mem-
branvorauswahl erforderlich, die Polymermembranen im Verdünnungsmittel n-Dodecan 
bei der gewählten Versuchstemperatur zu konditionieren, sprich vorzuquellen. Die kon-
tinuierlichen Permeationsversuche wurden bei einer konstanten Drehzahl n = 400 min-1 
und einer Betriebstemperatur von 25 °C in der Druckzelle bei einer transmembranen 
Druckdifferenz von 5 und 9 bar durchgeführt.  
Zur Demonstration der Membrantrennleistung der unterschiedlichen Polymerwerkstoffe 
sind die Schwermetallkonzentrationen im Retentat und die Volumenanteile an Extrakti-
onsmittel D2EHPA im Permeat bei Verwendung verschiedener Modellsubstanzen, 
nachdem sich zeitlich ein konstanter Permeatfluss einstellte bzw. keine Veränderungen 
der Messwerte hinsichtlich der Schwermetallkonzentration und des Volumenanteils im 
Permeat festzustellen waren, grafisch dargestellt. Bei den eingesetzten Modellsubstan-
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Abbildung 43:  Volumenanteil an D2EHPA im Permeat bei unterschiedlichen Feedlösungen des  
 Systems Mangan-D2EHPA 
Wie aus Abbildung 42 ersichtlich, ist die Anreicherung der Mangankonzentration im 
Retentat mit der Ultrafiltrationsmembran C 005 F sowohl bei 5 bar als auch bei 9 bar 
am deutlichsten. Bei der Berechnung des Rückhaltevermögens mit der C 005 F, bezo-
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gen auf die Mangankonzentration zwischen Retentat und Permeat bei einer trans-
membranen Druckdifferenz von 5 bar, erhält man einen durchschnittlichen Wert bezo-
gen auf die eingesetzten Feedlösungen um 60 %. Durch eine Druckerhöhung auf 9 bar 
ist sogar ein Rückhaltevermögen des Mangan-D2EHPA-Komplexes von 80-83 % mög-
lich. Der Unterschied liegt darin, dass mit steigendem Druck sowohl eine Kompaktie-
rung der Membranporen als auch eine Verengung der Porenkanäle in der aktiven 
Schicht durch das verbesserte Lösungsvermögen an n-Dodecan in die Polymermatix 
entsteht. Diese Erkenntnis wird bei der Ermittlung der Porengrößenverteilung in Kapitel 
5.9 noch bestätigt. Beim Vergleich der beiden Membranen aus regenerierter Cellulose 
hinsichtlich ihres Rückhaltevermögens stellt man fest, dass die berechneten Werte der  
C 010F um etwa 15 % geringer ausfallen. Der Grund hierfür ist die vermehrte Gel-
schichtbildung von beladenem und unbeladenem Extraktionsmittel mit Mangan auf der 
Membranoberfläche, die als trennaktive Flüssigmembran fungiert und mit zunehmender 
Porenweite der eingesetzten Feststoffmembran selbst poröser wird. Bei den Ultrafiltra-
tionsmembranen aus Polyethersulfon ist festzustellen, dass nur eine geringe Anreiche-
rung der Mangankonzentration im Retentat bezogen auf die eingesetzte Feedlösung ein-
tritt. Diese Feststellung ist damit zu erklären, dass es während des kontinuierlich geführ-
ten Membranprozesses zu keiner Bildung einer adsorptiven Deckschicht auf der Mem-
branoberfläche der PES-Membran kommt. Das geringe Rückhaltevermögen der Mem-
branen P 005F und P 010F liegt etwa bei 10 bis 13 % und ist somit nur auf die Quell- 
und Kompaktierungseffekte der Membranporen zurückzuführen. Eine Drucksteigerung 
auf 9 bar brachte nur eine geringfügige Verbesserung des Rückhalts mit sich.  
Bei der Darstellung der D2EHPA-Volumenanteile im Permeat in Abhängigkeit der ein-
gesetzten Feedlösungen in Abbildung 43 ist erkennbar, dass nur bei den regenerierten 
Cellulosemembranen sowohl bei 5 bar als auch bei 9 bar eine geringe Abnahme des 
Volumenanteils an D2EHPA (etwa 1 Vol.-%) im Gegensatz zu den PES-Membranen 
einsetzt. Diese Beobachtung deutet darauf hin, dass sich die Konzentration an n-
Dodecan im Permeat nach dem Erreichen eines konstanten Permeatflusses als Folge der 
vermehrten Anreicherung des beladenen D2EHPA-Komplexes auf der Membranober-
fläche sowie den erhöhten Quell- und Kompaktierungseffekten der Membranporen 
durch die Drucksteigerung, leicht erhöht hat.  
Die Berechnung des unbeladenen D2EHPA-Anteils im Pemeat bezogen auf das nicht 
beladene D2EHPA der eingesetzten Feedlösung zeigt auf, dass nur durch die regenerier-
ten Cellulosemembranen die Möglichkeit besteht, den Anteil an unbeladenen D2EHPA 
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im Permeat zu vergrößern. Während mit der C 005F 10 bis 18 % an freiem D2EHPA 
gewonnen werden kann, erreicht man mit der C 010F Werte zwischen 6 und 14 %. Mit 
den Membranen aus Polyethersulfon ist die Gewinnung an freien D2EHPA sehr gering 
(2 %). In der Tabelle 13 sind die erzielten Ergebnisse an unbeladenem D2EHPA mit 
den verwendeten Membranenwerkstoffen dargestellt: 
Tabelle 13:  Unbeladenes D2EHPA im Permeat bei 5 und 9 bar des Systems Mangan-D2EHPA 
 unbeladenes D2EHPA [%]            
bei 5 bar 
unbeladenes D2EHPA [%]           















D2EHPA/1,25 g/l Mn 
69,7 % unbeladen 
81,5 76,1 70,3 69,4 84,5 81,2 70,2 69,9 
5 Vol.-%    
D2EHPA/2 g/l Mn 
51,5 % unbeladen 
63,1 61,2 51,7 50,6 69,5 67,4 52,1 51,2 
10 Vol.-%  
D2EHPA/4 g/l Mn 
51,5 % unbeladen 
64,3 60,2 53,2 52,1 71,1 65,1 53,4 52,1 
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5 bar 9 bar
 
Abbildung 45:  Volumenanteil an D2EHPA im Permeat bei unterschiedlichen Feedlösungen des  
 Systems Zink-D2EHPA 
Beim Betrachten der Abbildung 44 wird deutlich, das der Anreicherungseffekt des 
Zinks im Retentat mit den regenerierten Cellulosemembranen ähnliche Tendenzen auf-
weist, wie es bei den Permeationsversuchen mit Mangan der Fall ist. Dies liegt zum 
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einen daran, dass das Verhältnis von Zink zu D2EHPA im organischen Metallkomplex 
genau wie Mangan mit eins zu drei oder vier im solvatisierenden bzw. eins zu zwei im 
komplett beladenen Zustand vorliegt. Darüber hinaus nimmt die Struktur des organi-
schen Zink-Komplexes wie auch die des Mangans in n-Dodecan eine tetraedrische 
Struktur an [98]. Auch hier kann durch den Einsatz an regenerierten Cellulosemembra-
nen, besonders durch die C 005F, ein durchschnittlich errechnetes Rückhaltevermögen 
von 80 % an Zink im Retentat durch eine Druckerhöhung auf 9 bar erreicht werden. 
Durch den Einsatz der Polyethersulfonmembranen P 005F und P 010F kann die Zink-
konzentration im Retentat im Verhältnis zu den eingesetzten Feedkonzentrationen gera-
de mal um durchschnittlich 7 % gesteigert werden, d.h. der daraus resultierende Rück-
halt (14%) ist ausschließlich nur auf die Effekte der Quellung und Kompaktierung der 
Polymerporen zurückzuführen.  
Bei der grafischen Darstellung der gemessenen Volumenanteile an D2EHPA im Per-
meat in Abbildung 45 bleibt festzustellen, dass sich mit den PES-Membranen keine 
wesentliche Verschiebung des Volumenanteils zwischen Feedlösung und Permeat auf-
grund der geringen Trennung des unbeladenen und beladenen organischen Metallkom-
plexes ergibt. Die 20 %-ige Abnahme des Volumenanteils des organischen Komplex-
bildners auf 4 bzw. 9 Vol.-% durch den Einsatz von regenerierten Cellulosemembranen 
lässt sich durch die gleichen Effekte, wie sie bereits anhand des Systems Man-
gan/D2EHPA/n-Dodecan erklärt wurden, begründen. 
In Tabelle 14 ist die prozentuale Zunahme an unbeladenem Extraktionsmittel aufge-
führt. Daraus lässt sich feststellen, dass mit den Polymermembranen aus regenerierter 
Cellulose bei einer transmembranen Druckdifferenz von 5 bar, der Anteil an unbelade-
nem D2EHPA um 6 bis 11 % vergrößert bzw. durch eine weitere Drucksteigerung auf 9 
bar um 15 – 20 % erhöht werden kann. Erheblich schlechter fällt dabei der gewonnene 
Anteil (1 - 2 %) an unbeladenem Kationenaustauscher D2EHPA mit den verwendeten 
Polymermembranen P 005F und P 010F aus Polyethersulfon aus. Aus den Ergebnissen 
lässt sich ableiten, das die Anreicherung an Zink im Retentat bzw. der gewonnene An-
teil an nicht beladenem Extraktionsmittel mit den eingesetzten Membranwerkstoffen 
nahezu mit den erzielten Resultaten des Systems Mangan/D2EHPA/n-Dodecan überein-
stimmen. 
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Tabelle 14:  Unbeladenes D2EHPA im Permeat bei 5 und 9 bar des Systems Zink-D2EHPA 
 unbeladenes D2EHPA [%]            
bei 5 bar 
unbeladenes D2EHPA [%]           















D2EHPA/1,25 g/l Zn 
74,4 % unbeladen 
84,4 80,8 75 74,7 88,9 85,2 75,1 75,3 
5 Vol.-%    
D2EHPA/2 g/l Zn 
59,2 % unbeladen 
70,9 68,7 59,4 59,1 76,6 72,9 61,2 59,3 
10 Vol.-%  
D2EHPA/4 g/l Zn 
59,2 % unbeladen 
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Abbildung 46:  Nickelkonzentration im Retentat bei unterschiedlichen Feedlösungen 







































5 bar 9 bar
 
Abbildung 47:  Volumenanteil an D2EHPA im Permeat bei unterschiedlichen Feedlösungen des  
 Systems Nickel-D2EHPA 
Mit den regenerierten Cellulosemembranen kann die Anreicherung der Nickelkonzen-
tration im Retentat (siehe Abbildung 46) im Vergleich zu Mangan und Zink noch ver-
bessert werden. Besonders durch den Einsatz der C 005F sind bei einer transmembranen 
Druckdifferenz von 9 bar Rückhalte um 86 % möglich. Auch mit den Polyethersulfon-
membranen ist ein Anstieg des berechneten Rückhaltes auf 25 % festzustellen. Der ver-
besserte Rückhalt beruht auf der zusätzlichen Anlagerung von zwei Wassermolekülen 
am organischen Nickel-Komplex, die einen verbesserten Abstoßungseffekt zwischen 
dem beladenen D2EHPA und den hydrophoben Membranen hervorrufen und an seiner 
oktaedrischen Struktur [99]. Außerdem kann das organische Extraktionsmittel ab einer 
bestimmten Schwermetallkonzentration nicht nur als Dimer in aliphatischen Kohlen-
wasserstoffen sondern auch als Trimer oder höher verzweigtes Copolymer vorliegen. 
Auch diese Tatsache spricht für die stärkere Anreicherung des beladenen Extraktions-
mittelkomplexes im Retentat.  
Die Darstellung der analysierten Volumenanteile an D2EHPA im Permeat in Abbildung 
47 macht deutlich, dass sich die Volumenverschiebung an Extraktionsmittel trotz ver-
besserter Abreicherung an Nickel im Permeat sowohl bei den regenerierten Cellulose-
membranen als auch durch die PES-Membranen im Vergleich zu den anderen Stoffsys-
temen nicht wesentlich verändert hat.  
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Der unbeladene D2EHPA-Anteil kann mit der C 005F durch eine Druckerhöhung auf 9 
bar sogar um ca. 20 % gesteigert werden. Auch mit den Polyethersulfonmembranen ist 
eine Steigerung des freien Anteils an D2EHPA aufgrund der schon erklärten Effekte um 
etwa 5 % möglich. In Tabelle 15 sind die erreichten Ergebnisse an unbeladenem 
D2EHPA des Modelsystems Nickel-D2EHPA dargestellt: 
Tabelle 15:  Unbeladenes D2EHPA im Permeat bei 5 und 9 bar des Systems Nickel-D2EHPA 
 unbeladenes D2EHPA [%]             
bei 5 bar 
unbeladenes D2EHPA [%]           















D2EHPA/1,25 g/l Ni 
71,2 % unbeladen 
85,9 81,9 75,5 74,2 90,8 85,2 75,1 74,9 
5 Vol.-%    
D2EHPA/2 g/l Ni 
54,5 % unbeladen 
70,4 65,4 57,8 56,1 74,4 69,9 58,7 56,6 
10 Vol.-%  
D2EHPA/4 g/l Ni 
54,5 % unbeladen 
71,7 66,9 57,7 56,9 76,4 70,3 58,5 57,1 





























10 Vol.-% D2EHPA/ 1,3 g/l Al
 



























10 Vol.-% D2EHPA/ 1,3 g/l Al
 
Abbildung 49:  Volumenanteil an D2EHPA im Permeat bei unterschiedlichen Feedlösungen des  
 Systems Aluminium-D2EHPA 
Da es sich bei den bisherigen Modellsystemen ausschließlich um zweiwertige Metalle 
handelte, soll am Beispiel des dreiwertigen Aluminiums gezeigt werden, dass auch hier 
eine Trennung von unbeladenem und beladenem D2EHPA durchführbar ist.  
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Aufgrund der geringen Beladungskapazität des Extraktionsmittels D2EHPA bei 5 Vol.-
% mit dem dreiwertigen Aluminium wurden Feedlösungen mit einem Volumenanteil 
von 10 % und einer Aluminiumkonzentration von 1,3 g/l eingesetzt. Aus der Abbildung 
48 kann entnommen werden, dass besonders mit der Cellulosemembran C 005F bei 5 
bar, die Aluminiumkonzentration im Retentat um 60 % bezogen auf die eingesetzte 
Feedlösung erhöht werden kann. Bei einer Druckerhöhung auf 9 bar ist sogar eine Kon-
zentrationssteigerung bis auf 2,45 g/l Aluminium im Retentat möglich. Der hervorra-
gende Rückhalt (ca. 90 %) des beladenen organischen Aluminiumorganokomplexes ist 
auf seine größere Molekülstruktur im solvatisierten Zustand zurückzuführen [100]. In 
der Literatur wird angenommen, dass das stöchometrische Verhältnis von Alumini-
um(III) zu D2EHPA im organischen Metallkomplex mit eins zu vier oder eins zu fünf 
vorliegt. Außerdem kommt es durch die starke Anreicherung des dreiwertigen Metalls 
im Retentat zu einer starken Viskositätserhöhung der Retentatlösung, die mit einer Po-
lymerisation des beladenen Metallkomplexes verbunden ist [101]. Die Größe der Mole-
külstruktur hatte auf die Trennleistung des beladenen und unbeladenen Extraktionsmit-
tels mit den PES-Membranen keinen wesentlichen Einfluss. Hier lag das durchschnittli-
che Rückhaltvermögen ähnlich wie bei Mangan und Zink bei ungefähr 10 bis 12 %.  
Der Vorteil der verbesserten Trennleistung von unbeladenem und beladenem D2EHPA-
Aluminium(III) mit den Cellulosemembranen lag darin, dass durch die geringe Abnah-
me an D2EHPA im Permeat (siehe Abbildung 49), der permeatseitige Anteil an unbela-
denem D2EHPA nochmals um 5 bis 10 % im Vergleich zu den anderen Modellsubstan-
zen gesteigert werden kann. Die berechneten Anteile an freiem D2EHPA im Permeat 
durch die Cellulose- und Polyethersulfonmembranen sind in Tabelle 16 eingetragen. 
Tabelle 16:  Unbeladenes D2EHPA im Permeat bei 5 und 9 bar des Systems Aluminium-D2EHPA 
 unbeladenes D2EHPA [%]   
bei 5 bar 
unbeladenes D2EHPA [%]      














10 Vol.-%  D2EHPA/1,3 g/l Al 
51,8 % unbeladen 
79,2 74,8 53,7 52,9 88,4 79,7 53,1 52,4 
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5.5 Einfluss verschiedener Parameter auf die Trennleistung 
Wie sich aus der Darstellung der gemessenen Schwermetallkonzentration im Permeat 
und des berechneten freien D2EHPA-Volumenanteils bei der Verwendung verschiede-
ner Polymermembranen aus Polyethesulfon bzw. regenerierter Cellulose aus Kapitel 5.4 
ergibt, weist die Membran C 005F das beste Trennpotential auf. Deshalb soll nachfol-
gend eine Parameterstudie anhand der Membran C 005F durchgeführt werden, die den 
Einfluss auf die Trennung von unbeladenem und beladenem Extraktionsmittel bei einer 
kontinuierlichen Membranprozessführung untersucht. Hierbei werden die verschiedenen 
Betriebsparameter wie die Rührerdrehzahl, die Versuchstemperatur und die Schwerme-
tallkonzentration der eingesetzten Feedlösung bei einer konstanten transmembranen 
Druckdifferenz von 9 bar am Modellsystem 10 Vol.-% D2EHPA/Aluminium variiert.  


























Feedlösung: 10 Vol.-% D2EHPA/1,3 g/l Al
 
Abbildung 50:  Einfluss der Rührerdrehzahl auf das Rückhaltevermögen von Aluminium 
Aus der Abbildung 50 ist deutlich erkennbar, dass mit steigender Rührerdrehzahl das 
Rückhaltevermögen von Aluminium sinkt. Während die induzierten Scherkräfte durch 
den Magnetrührer bis zu einer Drehzahl von 400 1/min keinen Einfluss auf den Rück-
halt ausüben, führt eine Erhöhung der Rührergeschwindigkeit bis auf 1000 1/min zu 
einer Abnahme des Rückhaltevermögens auf 68 %. Ebenso nimmt der Anteil an freiem 
D2EHPA permeatseitig ab. Der Grund dafür ist, dass der adsorptive Gelfilm auf der 
Membranoberfläche, der für die hervorragende Trennleistung steht, ab einer bestimmten 
Drehzahl teilweise abgetragen wird und sich in den Kern der Rohlösung zurücklöst.  
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Die Abbildung 51 zeigt, dass die Filtrationsstromdichte bei einem konstanten hydrosta-
tischen Druck mit zunehmender Rührergeschwindigkeit zunimmt. Da eine Steigerung 
der Filtrationsstromdichte zwangsläufig mit einer höheren Durchströmungsgeschwin-
digkeit durch die Porenkanäle verbunden ist, kommt es aufgrund der verursachten 
Scherströmung zu einer Erosion der angelagerten Deckschicht [102]. Damit der durch 
Physisorption und Chemisorption entstehende Gelfilm seine Funktion als trennaktive 
Flüssigmembran nicht verliert, ist es wichtig, die optimale Rührerdrehzahl einzustellen 


























Feedlösung: 10 Vol.-% D2EHPA/1,3 g/l Al
 
Abbildung 51:  Filtrationsstromdichte als Funktion der Rührgeschwindigkeit bei 9bar 
Einfluss der Versuchstemperatur 
Da durch die Temperaturerhöhung die Viskosität der organischen Phase im Retentat 
erniedrigt und gleichzeitig der Diffusionskoeffizient erhöht wird, erhöht sich nach dem 
Modell der Deckschichtbildung die Filtrationsstromdichte [5]. In der Abbildung 52 ist 
die Temperaturabhängigkeit der Filtrationsstromdichte und des Rückhaltevermögens bei 
einer konstanten transmembranen Druckdifferenz von 9 bar dargestellt. 
 



















































Abbildung 52:  Filtrationsstromdichte und Rückhalt als Funktion der Versuchstemperatur 
 (Feedlösung: 10 Vol.-% D2EHPA/1,3 g/l Al) 
Während der Rückhalt an Aluminium und somit auch der Anteil an beladenem Extrak-
tionsmittel mit steigender Versuchstemperatur bis auf 65 % abnehmen, verdoppelt sicht 
die Filtrationsstromdichte bei einer Temperaturerhöhung um 30 °C. Daraus lässt sich 
ableiten, dass die Funktion des flüssigen Gelfilms nur in einem Temperaturbereich zwi-
schen 20 °C und 25 °C voll zur Geltung kommt.  
Da mit steigender Temperatur die dynamische Viskosität verringert wird und daraus 
eine Zunahme der Filtrationsstromdichte bei konstanter Druckdifferenz resultiert, 
nimmt der berechnete Gesamtwiderstand Rs der Membran unter Verwendung des Se-
rienwiderstandmodells nach Gleichung 38 ab. 
 






∆= η             (38) 
 
Die Verringerung des Gesamtwiderstands basiert hauptsächlich aus der Abnahme des 
Gelschichtwiderstands auf der Membranoberfläche. Durch das Zusammenspiel folgen-
der Faktoren wird die Verminderung des Deckschichtwiderstandes bei steigender Tem-
peratur bewirkt: 
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• Die Beweglichkeit der gelösten Moleküle erhöht sich mit steigender Tempera-
tur. Gleichzeitig steigt jedoch der Diffusionskoeffizient an. Dadurch wird der 
Stoffaustausch verbessert, so dass die reversible Gelschicht auf der Membran 
vermindert wird. Die Folge ist ein Anstieg des Permeatflusses. 
• Eine Folge der abnehmenden Viskosität ist die Zunahme der Reynolds-Zahl, die 
umgekehrt proportional zur Viskosität ist. Eine Erhöhung der Reynolds-Zahl 
bedeutet wiederum eine Verbesserung des Stoffaustausches an der Membran 
durch verstärkten Abtrag der Gelschicht. 
In Abbildung 53 ist Temperaturabhängigkeit des Gesamtwiderstandes der Ultrafiltra-























Abbildung 53:  Temperaturabhängigkeit des Gesamtwiderstandes bei Ultrafiltration 
 C005F (Feedlösung: 10 Vol.-% D2EHPA/1,3 g/l Al) 
Einfluss der eingesetzten Schwermetallkonzentration der Feedlösung 
Bei der Aufbereitung von organischen Metallkomplexen mittels Ultrafiltration spielt die 
Konzentration der eingesetzten Feedlösung eine entscheidende Rolle, wie man aus der 
Abbildung 54 entnehmen kann. Am Beispiel von Aluminium wird gezeigt, dass mit 
zunehmender Schwermetallkonzentration der aufzubereitenden Feedlösung das Rück-
haltevermögen an Aluminium ungefähr bei 98 % liegt, jedoch der Anteil an unbelade-
nem D2EHPA verschwindend gering ausfällt (4 %). Grund dafür ist, dass durch den 
starken Rückhalt des beladenen Metallkomplexes die Viskosität im Retentat Dimensio-
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nen erreicht, die einer vollständigen Aufkonzentrierung des Extraktionsmittels mit A-
luminium gleichen. Durch die starke Aufkonzentrierung setzt eine Umwandlung der 
flüssigen Phase in eine gelartige Substanz ein und der Membranprozess kommt fast 
vollständig zum erliegen. Der hindurchtretende Permeatvolumenstrom setzt sich neben 
einem sehr geringen unbeladenen D2EHPA-Anteil nahezu aus dem aliphatischen Koh-
lenstoff n-Dodecan zusammen. Daher bleibt festzustellen, dass die Metallkonzentration 
des zu trennenden Extraktionsmittelkomplexes unter 50 % der maximal möglichen 
Konzentration betragen sollte, damit eine Trennung von unbeladenem und beladenem 
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Abbildung 54:  Einfluss der Schwermetallkonzentration der Feedlösung auf den Rückhalt und den  
gewonnenen Anteil an unbeladenem D2EHPA bei 9bar 
5.6 Oberflächenanalyse mit Röntgenphotoelektronenspektroskopie 
(XPS) 
Die abweichenden Trennleistungen der verwendeten Membranmaterialien (reg. Cellulo-
se und Polyethersulfon) sind auf die unterschiedlichen Wechselwirkungen zwischen 
Solvent und Polymer zurückzuführen. 
Mit dem Spektrometer AXIS ULTRA wurde eine Oberflächenstrukturanalyse der ein-
gesetzten Ultrafiltrationsmembranen nach Beendigung der Permeationsversuche (trans-
membrane Druckdifferenz 9 bar/Feedlösung entsprach einer Mangan- bzw. Nickelkon-
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zentration von 1,25 g/l und einer D2EHPA-Konzentration von 5 Vol.-%) durchgeführt. 
Bei den untersuchten Membranen handelte es sich um folgende Probenbezeichnungen: 
• Probe 1: regenerierte Cellulose-Mangan-Oberseite; 
• Probe 2: regenerierte Cellulose-Nickel-Oberseite; 
• Probe 3: Polyethersulfon-Mangan-Oberseite; 
• Probe 4: Polyethersulfon-Nickel-Oberseite. 
Bei allen Proben wurde die Aufladung überkompensiert. Die Korrektur der Ladungsef-
fekte erfolgte formal durch das Verschieben des C 1s Peaks (Kohlenstoffpeaks) auf die 
Bindungsenergie (BE) gesättigter Kohlenwasserstoffe der H2C-CH2 mit einer BE = 
285,00 eV³ bzw. auf die Bindungsenergie der Kohlenstoffe im Phenylring mit einer BE 
= 284,70 eV³. Die negativen Vorzeichen (siehe Tabelle 17) wiesen auf die gewünschte 
Überkompensation der Aufladung hin. 
Tabelle 17:  Differenz der Bindungsenergien der analysierten Elemente durch Überkompensation  
Probe 1 2 3 4 
Übersichtsspektrum -0,95 eV -2,45 eV -0,95 eV -2,45 eV 
Mn 2p Spektrum -0,95 eV 0 -0,95 eV 0 
Ni 2p Spektrum 0 -2,45 eV 0 -2,45 eV 
C 1s Spektrum -2,606 eV -2,74 eV -2,183 eV -2,176 eV  
 
Anhand der Peakflächen (Raw Area CPS) der Übersichtsspektren wurden unter Berück-
sichtigung der relativen Empfindlichkeitsfaktoren (RSF) und der energieabhängigen 
Spektrometer-Transmissionsfunktion die Elementarverhältnisse [X] : [C] bestimmt. Auf 
diese Weise können die ermittelten Verhältnisse verschiedener Proben miteinander ver-
glichen werden.  
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Abbildung 55:  Analyse der Oberflächenstruktur anhand der Komponentenpeaks 
 (links) regenerierte Cellulosemembran; (rechts) Polyethersulfonmembran 
Anhand der Komponentenpeaks aus Abbildung 55 lässt sich die chemische Zusammen-
setzung der Membranoberfläche aus regenerierter Cellulose bzw. Polyethersulfon erklä-
ren. Dabei kann über die Oberfläche der regenerierten Cellulosemembran folgende Aus-
sage getroffen werden.  
Der Komponentenpeak A steht bei beiden Proben für gesättigte Kohlenwasserstoffe. 
Auf beiden Oberflächenseiten dominiert der Komponentenpeak B, der von den C-OH 
Gruppen der Cellulose und den C-O Bindungen des Phosphorsäureesters herrührt. Zur 
Monomereinheit im Cellulosemolekül gehört die Acetalgruppe O-C-O, die durch den 
Komponentenpeak C dargestellt wird. Bei reiner Cellulose sollte der Anteil von C ein 
Fünftel von B betragen. Berücksichtigt man den Anteil der C-O Bindungen des Phos-
phorsäureesters (= 2 [P]: [C]), so stimmt dieses Verhältnis bei den Proben 1 und 2 aus-
gezeichnet. Im Oberflächenbereich der Celluloseproben wurden Oxidationsprodukte 
(z.B. COOH) beobachtet. Der Komponentenpeak D deutet auf einen Carbonsäureester 
O=C-O-C, jedoch nicht auf einen Phosphorsäureester der Cellulose C-O-P(OR)2=O hin. 
Diese Spezies wird bereits durch Komponentenpeak B repräsentiert [103]. 
Ebenso lassen sich einige Erkenntnisse aus den Komponentenpeaks der Polyethersulfo-
noberfläche ableiten. Dabei wird die Hauptkomponente A vom Kohlenstoff der Phenyl-
ringe und aus den Oberflächenkontaminationen gesättigter Kohlenwasserstoffe gebildet. 
Die etwa intensitätsgleichen Komponentenpeaks B und C zeigen die Ethergruppen C-O-
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C (B) bzw. die Sulfongruppen C-S(O)2-C (C). Die deutlichen Shake-up Peaks sind auf π 
→ π* Übergänge delokalisierter π-Elektronen der Phenylringe zurückzuführen. Die 
Komponentenpeaks D und E mögen für Carboxylgruppen (Ketogruppen C=O) und für 
Ester (O=C-O-C) stehen [103]. 
Aus den Übersichtsspektren (Abbildung 56 und Abbildung 57) der untersuchten Proben 
1 und 2 ergibt sich aus der Form der C 1s Spektren ein eindeutiger Hinweis, dass das 
Oberflächenmaterial der beiden Ultrafiltrationsmembranen (aktive Schicht) aus Cellulo-
se besteht. 
 
Abbildung 56:  Übersichtsspektrum (regenerierte Cellulose, Mangan, Oberseite) 
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Abbildung 57:  Übersichtsspektrum (regenerierte Cellulose, Nickel, Oberseite) 
Aus diesen Erkenntnissen geht hervor, dass es zwischen der regenerierten Cellulose und 
dem beladenen und unbeladenen D2EHPA-Metallkomplex sowohl zu einer Veresterung 
als auch zu einer Wasserstoffbrückenbindung kommt. Diese beiden Bindungsmecha-
nismen lassen auf eine Ausbildung einer Gelschicht während der Permeationsversuche 
schließen, die als trennaktive Flüssigmembran auf der Feststoffmembran fungiert und 
somit für die erzielten Trennresultate ausschlaggebend ist. Ferner ist zu erwähnen, dass 
sich die bildende Gelschicht ausschließlich aus dem grenzflächenaktiven Metallkom-
plex MeR2 zusammensetzt. In Tabelle 18 sind die ermittelten Massenprozente der Ele-
mente Phosphor, Nickel und Mangan auf den untersuchten Membranoberflächen zu-
sammengefasst. 
Tabelle 18:  Massekonzentration von Phosphor, Mangan und Nickel der Proben 1 und 2 
 Probe 1 Probe 2 
Peak Masseprozent [%] 
P 2p 1,99 2,03 
Ni 2p3/2 0 1,25 
Mn 2p 0,41 0 
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Die beiden Spektren in Abbildung 58 verdeutlichen zudem die Präsenz der Elemente 
Mangan (Mn 2p) und Nickel (Ni 2p3/2) auf der Oberfläche der regenerierten Cellulose-
Ultrafiltrationsmembran. 
 
Abbildung 58:  Spektrum von Mn 2p(Probe 1) und Ni 2p3/2 (Probe 2) 
Bei den Proben 3 und 4 sind die C 1s Spektren absolut typisch für Polyethersulfon 
(Abbildung 59 und Abbildung 60).  
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Abbildung 59:  Übersichtsspektrum (Polyethersulfon, Mangan, Oberseite) 
 
Abbildung 60:  Übersichtsspektrum (Polyethersulfon, Nickel, Oberseite) 
Aus den Übersichtspektren der Proben 3 und 4 kann entnommen werden, dass es zwi-
schen der Membranoberfläche aus Polyethersulfon und dem Solvent zu keiner Wech-
selwirkung bzw. Sorption kommt [95]. Eine Gelschichtbildung, wie sie bei der regene-
rierten Cellulose eintritt und somit das Trennverhalten der Membran beeinflusst, tritt bei 
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den Ultrafiltrationsmembranen aus Polyethersulfon nicht ein. Das Element Phosphor 
des Extraktionsmittels D2EHPA konnte auf keiner der beiden Membranoberflächen der 
Proben nachgewiesen werden. Auch der nicht existierende Peak für Mangan (Mn 2p) 
bzw. der geringe Peakausschlag für das Element Nickel (Ni 2p3/2) in Abbildung 61 
machen auf die nicht vorhandene Präsenz des organischen Metallkomplexes aufmerk-
sam. Aus diesen Untersuchungsergebnissen geht eindeutig hervor, dass eine Ausbildung 
eines flüssigen Gelfilms auf der Membranoberfläche ausbleibt. 
 
Abbildung 61:  Spektrum von Mn 2p(Probe 3) und Ni 2p3/2 (Probe 4) 
5.7 Rasterelektronenmikroskopie (REM) 
Um einen Vergleich der Membranproben hinsichtlich ihrer Struktur zu ermöglichen, 
wurden von der regenerierten Cellulosemembran und der Polyethersulfonmembran nach 
kontinuierlichem Betrieb in der Druckzelle mit einer zu filtrierenden Feedlösung von 5 
Vol.-% D2EHPA und einer Mangankonzentration von 2,5 g/l mit dem Niederspan-
nungselektronenmikroskop (LEO Gemini, Typ 1530) rasterelektronenmikroskopische 
Aufnahmen gemacht.  
Die REM-Aufnahmen der regenerierten Cellulose (Abbildung 62 und Abbildung 63) 
zeigen auf den Faserstrukturen des Werkstoffs Anzeichen einer Schichtbildung. Aus 
den Abbildungen ist zu entnehmen, dass die Ausbildung einer Gelschicht teilweise zu 
einer Verengung bzw. zum Verschluss der Membranporen führt. Je dichter die Faser-
Mn 2p
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strukturen des Polymerwerkstoffes verlaufen, d.h. mit abnehmender Porengröße der 
Membran, desto stärker nimmt die Ausbreitung der Gelschicht zu. An einigen Oberflä-
chenstellen der Membran ist eine vollständige Deckschichtbildung zu erkennen. 
 
Abbildung 62:  Elektronenmikroskopische Abbildung der regenerierten Cellulosemembran (Länge  
des Balkens beträgt 10 µm) 
5 Darstellung und Diskussion der Ergebnisse 103 
 
Abbildung 63:  Elektronenmikroskopische Abbildung der regenerierten Cellulosemembran (Länge  
des Balkens beträgt 1 µm) 
Aus der REM-Abbildung 64 kann man deutlich erkennen, dass die Polymerporen 
(dunkle, ringförmige Erhebungen) vom organischen Flüssigfilm vollständig bedeckt 
sind. 
 
Abbildung 64:  Elektronenmikroskopische Abbildung der regenerierten Cellulosemembran (Länge  
des Balkens beträgt 5 µm) 
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Im Vergleich zu den untersuchten Membranproben aus regenerierter Cellulose sind aus 
den REM-Aufnahmen (Abbildung 65 und Abbildung 66) der Ultrafiltrationsmembranen 
aus permanent hydrophilisiertem Polyethersulfon keine Anzeichen der Bildung einer 
Gelschicht zu erkennen. Wie schon aus den Analysen der Oberflächenstruktur hervor-
geht, kommt es zu keinem Bindungsmechanismus zwischen dem Polymerwerkstoff 
Polyethersulfon und dem beladenen und unbeladenen organischen Metallsalzkomplex. 
Die rasterelektronenmikroskopischen Aufnahmen der Polyethersulfonmembranen zei-
gen eine klare Struktur des Polymergerüsts ohne jegliche erkennbare Verunreinigungen 
oder Ansätze zu einer Deckschichtbildung auf. Auch bei 10facher Vergrößerung des 
Polymerstruktur (siehe Abbildung 66) ist einer klarer Verlauf der Porenkanäle zu ver-
folgen.  
 
Abbildung 65:  Elektronenmikroskopische Abbildung der hydrophilisierten Polyethersulfonmembran 
(Länge des Balkens beträgt 100 µm) 
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Abbildung 66:  Elektronenmikroskopische Abbildung der hydrophilisierten Polyethersulfonmembran 
(Länge des Balkens beträgt 10 µm) 
5.8 Bestimmung der Oberflächenrauhigkeit durch Rasterkraftmikro-
skopie 
Zur besseren Abbildungsmöglichkeit der Membranfasern mittels Rasterkraftmikrosko-
pie (DIMESION 3100 von Digital Instruments) erfolgte vorab eine Fixierung der Fasern 
auf einem Probeträger. Zur Beurteilung der Oberflächenrauhigkeiten der UF-
Membranen wurden zwei Proben ausgewählt (RC 005 und P 005F), deren Topogra-
phien in Abbildung 67 und Abbildung 68 dargestellt sind. Die rasterkraftmikroskopi-
sche Abbildung der regenerierten Cellulosemembran zeigt eindeutige Ablagerungen und 
Verkrustungen, die sich in den Rauhigkeitswerten widerspiegeln. Die untersuchte Ober-
flächenrauhigkeit der Polyethersulfonmembran verläuft dagegen zur unbehandelten 
Membran aus PES vergleichsweise identisch. Daraus lässt sich ableiten, dass nahezu 
keine Ablagerungen bzw. Verunreinigung auf der Oberfläche zustande kommen. Der 
wellenförmige Verlauf der Oberfläche könnte aus Kompaktierungseffekten des Poly-
mermaterials mit zunehmender Versuchszeit resultieren. Eine weitere Erklärung für 
diesen Oberflächenstrukturverlauf lassen die starken Quellungseffekte des Polymerma-
terials der Polyethersulfonmembran mit dem Verdüngungsmittel n-Dodecan vermuten. 
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Abbildung 67:  RFM-Aufnahme einer regenerierten Cellulosemembran RC 005 
 
Abbildung 68:  RFM-Aufnahme einer Polyethersulfonmembran P 005F 
In einem Bereich von 7,5 x 7,5 µm) wurde jede einzelne Membran an drei verschiede-
nen Stellen gemessen und die ermittelten Rauhigkeiten in Tabelle 19 wiedergegeben. 
Die letzte Spalte enthält den miteinander zu vergleichenden Mittelwert. 
Tabelle 19:  Rauhigkeitswerte Ra der beiden Proben C005F und P 005F in nm  an verschiedenen Stelle 
Probe 1. Stelle 2. Stelle 3. Stelle Mittelwert 
C 005F 29,5 36,2 45,2 36,9 
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P 005F 20,5 23,2 18,2 20,6 
 
Der unterschiedliche Rauhigkeitsmittelwert Ra der beiden Membranproben ist ein ein-
deutiges Indiz dafür, dass die erzielten Trennresultate der regenerierten Cellulose im 
Vergleich zur Polyethersulfonmembran mitunter auf einer Gelschichtbildung während 
der Permeationsversuche basieren. Bei einer höheren Auflösung der Oberflächestruktur 
wird der Unterschied noch stärker ersichtlich. 
 
Abbildung 69:  Vergleich der beiden Oberflächenstrukturen der P 005F und der C 005F  mittels RFM 
Die links dargestellte Oberflächenstruktur des Polyethersulfons in Abbildung 69 ver-
läuft sehr homogen und lässt auf keine Ablagerungen auf der Membranoberfläche 
schließen, da hier keine wesentlichen Unterschiede in der Oberflächenrauhigkeit er-
kennbar waren. Betrachtet man jedoch den Strukturverlauf der Membranoberfläche der 
regenerierten Cellulose (siehe Abbildung 69 rechts), so sind hier starke Inhomogenitä-
ten auf der aktiven Schicht zu erkennen. Diese weisen auf eine zum Teil irreversible 
Deckschichtbildung durch das beladene Extraktionsmittel mit dem Polymerwerkstoff 
hin. Aus der unregelmäßig verlaufenden Oberflächenstruktur der Celulose kann man 
folglich auf eine chemischen Reaktionsprozess (Veresterung) schließen. 
5.9 Ermittlung der Porengrößenverteilung und der Gesamtporosität 
Mittels eines Kapillarfluss-Porosimeters CFP 1500 AEX (mit regelbarem Verdichter bis 
32 bar variierbar) wurde ein Vergleich hinsichtlich der Änderung der Porencharakteris-
tik (Porengrößenverteilung, mittlerer Porendurchmesser und der minimale Porendurch-
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messer) zwischen einer regenerierten Cellulosemembran (5 MWCO) und einer Polye-
thersulfonmembran (5 MWCO) unter den folgenden Bedingungen durchgeführt: 
a) im unbehandelten Zustand, 
b) nach 120 h im Verdünnungsmittel n-Dodecan vorkonditioniert, 
c) nach Ende des Permeationsversuchs (transmembraner Druck 5 bar, Feed-
lösung 5 Vol.-% D2EHPA/1,25 g/l Mangan), 
d) nach Ende des Permeationsversuchs (transmembraner Druck 9 bar, Feed-
lösung 5 Vol.-% D2EHPA/1,25 g/l Mangan). 
Um die Porengrößenverteilung im unbehandelten Zustand, den minimalen Porendurch-
messer bzw. den mittleren Porendurchmesser ermitteln zu können, wurden die beiden 
unterschiedlichen Membranwerkstoffe in einer Benetzungsflüssigkeit getränkt. Da die 
Kapillarfluss-Porosimetrie eine vollständige Benetzung und ein Füllen aller Poren des 
Membrankörpers voraussetzt, wird dieser vorher mit einer Speziallösung konditioniert 
(Porewick ≙ einer Oberflächenspannung von 16 mN/m). Diese besitzt neben einer ge-
ringen Oberflächenspannung (vollständige Benetzung) auch einen geringen Dampf-
druck, was ein Verdampfen der Flüssigkeit während der Versuchszeit verhindert. Ab 
einem bestimmten Differenzdruck (ca. 32 bar) waren alle Poren von der Benetzungs-
flüssigkeit befreit. Diese Tatsache konnte durch den wieder identischen Verlauf von 
Nass- und Trockenkurve bestätigt werden. Aus dem Vergleich der Trocken- mit der 
Nasskurve können sowohl die Porengrößenverteilungsfunktion, der mittlere Poren-
durchmesser als auch die kleinste Pore der Membran unter Verwendung der Gleichung 
4 und 5 berechnet bzw. ermittelt werden. 
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Membran: regenerierte Cellulose
Zustand: unbehandelt
dmin Pore = 0.0258 µm
dmitt Pore = 0.0968 µm
 
Abbildung 70:  Porengrößenverteilung in Abhängigkeit des Porendurchmessers einer unbehandelten  
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Membran: hydophilisiertes Polyethersulfon
Zustand: unbehandelt
dmin Pore = 0.0261 µm
dmitt Pore = 0.0989 µm
 
Abbildung 71:  Porengrößenverteilung in Abhängigkeit des Porendurchmessers einer unbehandelten  
 Ultrafiltrationsmembran aus Polyethersulfon P 005F 
Die übermittelten Kenndaten der Membranhersteller über die Porencharakteristik der 
getesteten Ultrafiltrationsmembranen RC 005 und P 005F können aus Abbildung 70 und 
der Abbildung 71, in denen die Porengrößenverteilung in Abhängigkeit vom gemesse-
nen Porendurchmesser dargestellt sind, widerlegt werden. Besonders der minimale Po-
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rendurchmesser dmin = 0,025 µm der unbehandelten Polymermembran konnte mit der 
eingesetzten Kapillarfluss-Messtechnik ebenfalls bestätigt werden.  
 
Zur Aufnahme der Porengrößenverteilungen bzw. der Ermittlung des minimalen und 
mittleren Membrandurchmessers im gequollenen Zustand wurden die Polymermembra-
nen in n-Dodecan als Benetzungsflüssigkeit (γ = 25 mN/m) eingelegt. Aus den Verläu-
fen der Porengrößenverteilungsfunktionen in Abbildung 72 und Abbildung 73 ist zu 
entnehmen, dass der Polymerwerkstoff aus Polyethersulfon ein viel stärkeres Quel-
lungsverhalten im aliphatischen Verdünnungsmittel n-Dodecan im Vergleich zur rege-
nerierten Cellulosemembran aufweist. Besonders der minimale Porendurchmesser der 
Ultrafiltrationsmembran PES hat sich um etwa 20 % auf 0,0209 µm reduziert, während 
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Membran: regenerierte Cellulose
Zustand: gequollen in n-Dodecan
dmin Pore = 0.0244 µm
dmitt Pore = 0.0903 µm
 
Abbildung 72:  Porengrößenverteilung in Abhängigkeit des Porendurchmessers einer vorgequollenen  
 Ultrafiltrationsmembran in n-Dodecan aus regenerierter Cellulose C 005F 
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Membran: hydrophilisiertes Polyethersulfon
Zustand: gequollen in n-Dodecan
dmin Pore = 0.0209 µm
dmitt Pore = 0.0779 µm
 
Abbildung 73:  Porengrößenverteilung in Abhängigkeit des Porendurchmessers einer vorgequollenen  
 Ultrafiltrationsmembran in n-Dodecan aus Polyethersulfon P 005F 
Der unterschiedliche Effekt des Quellens von n-Dodecan in der Polymermatrix zwi-
schen den beiden Membranmaterialien liegt darin, dass sich zum einen das apolare Ver-
dünnungsmittel wesentlich besser im polar aprotischen Polyethersulfon löst und zum 
anderen die Struktur des PES aus einem hohen Anteil an C-H Gruppen besteht, die auf 
komplexe Wechselwirkungen mit dem Kohlenwasserstoff vermuten lassen. Ferner bie-
tet die stark vernetzte regenerierte Cellulose mit ihren vielen OH-Bindungen dem a-
liphatischen Kohlenstoff wenig Angriffsfläche in das Polymergerüst zu diffundieren.  
 
Aus den Messresultaten der Porengrößenverteilungen sowie des minimalen und mittle-
ren Porendurchmessers nach den Permeationsversuchen unter verschiedenen trans-
membranen Drücken, jedoch gleichen Feedlösungskonzentrationen, konnten folgende 
Erkenntnisse bezüglich der unterschiedlichen Materialien gewonnen werden.  
Die angelegte Druckdifferenz von 5 bar hatte keinen erheblichen Einfluss auf die Ver-
änderungen der Porengrößenverteilung bzw. des minimalen und mittleren Porendurch-
messers der eingesetzten Polymere. Daher wurde auf die grafische Darstellungsform 
verzichtet. 
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Membran: regenerierte Cellulose
Zustand: 9 bar / Feedlösung 5 Vol.-% D2EHPA/Mn
dmin Pore = 0.0219 µm
dmitt Pore = 0.0852 µm
 
Abbildung 74:  Porengrößenverteilung in Abhängigkeit des Porendurchmessers einer regenerierten  
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Membran: hydrophilisiertes Polyethersulfon
Zustand: 9 bar / Feedlösung 5 Vol.-% D2EHPA/Mn
dmin Pore = 0.0179 µm
dmitt Pore = 0.0698 µm
 
Abbildung 75:  Porengrößenverteilung in Abhängigkeit des Porendurchmessers einer Polyethersulfon- 
membran P 005F nach dem Permeationsversuch bei einer Druckdifferenz von 9 bar 
Dagegen hatte eine transmembrane Druckdifferenz von 9 bar sowohl bei der Polyether-
sulfonmembran als auch der regenerierten Cellulosemembran Auswirkungen auf die 
Porengrößenverteilung und den kleinsten bzw. mittleren Membrandurchmesser. Beim 
Vergleich der Abbildung 74 mit der Abbildung 75 wurde ersichtlich, dass der angelegte 
Druck eine stärkere Deformation durch Kompaktierung der Membranporen auf die Ult-
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rafiltrationsmembran aus Polyethersulfon verursacht. Durch die zusätzliche Druckbe-
aufschlagung im Anschluss an die Vorkonditionierung wurde der minimale Poren-
durchmesser der PES-Membran um nochmals 14 % auf 0,0179 µm, der der regenerier-
ten Cellulose nur um 10 % auf 0,0219 µm reduziert. Die bleibenden Deformationen 
waren auf der Membranoberfläche nach dem Ausbau der Membranfilter aus der Druck-
zelle relativ gut erkennbar. Die eintretenden Effekte auf den Polymerwerkstoff der Po-
lythersulfonmembran als Folge der Quellung und Kompaktierung beeinflussten die 
Membranstruktur (Porengrößenverteilung) wesentlich stärker. Aus den Ergebnissen der 
Permeationsversuche geht jedoch hervor, dass allein ihre Auswirkungen auf das Poly-
mer nicht ausreichend sind, eine bessere Trennung von unbeladenem und beladenem 
D2EHPA zu realisieren. 
Neben der Aufnahme der Porengrößenverteilung, des minimalen und mittleren Poren-
durchmessers mittels eines Kapillarfluss-Porosimeters wurde noch die offene Porosität 
der verschiedenen Membranproben nach der Tränkmethode bestimmt, da nach diesem 
Prinzip nur zusammenhängende Poren durch die gesamte Membran erfasst werden. An-
hand der gemessenen offenen Porosität kann die unterschiedliche Einflussnahme des 
Quellens durch das Verdünnungsmittel und die Membrankompaktierung durch Druck-
beaufschlagung auf die untersuchten Membranwerkstoffe zusätzlich gezeigt werden. 
Auch hier ist bei beiden Materialien eine Reduzierung der offenen Porosität vom unbe-
handelten Zustand über den Quellungsvorgang bis hin zur Druckkompression festzustel-
len. Im unbehandelten Zustand liegt die offene Porosität der RC 005 und der P 005F bei 
ungefähr 17-18 %. Die Erkenntnis der unterschiedlichen Einflussnahme auf die Poly-
merstruktur bei gleichen Versuchsbedingungen konnte auf die Verteilung der Porengrö-
ßen der Ultrafiltrationsmembranen anhand der errechneten Porositäten nach Gleichung 
8 widerlegt werden. An der Tendenz der dargestellten Werte der offenen Porosität in 
Tabelle 20 zeigt sich, dass die Quellung und Kompaktierung, die demzufolge zu einer 
Porositätsverringerung der Polymerstruktur führen, deutlich stärker bei der Polyether-
sulfonmembran in Erscheinung tritt. 
Tabelle 20:  Darstellung der offenen Porosität 
Membranprobenbezeichnung offene Porosität[%] 
RC 005 unbehandelt 18 
P 005 F unbehandelt 17 
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RC 005 in n-Dodecan 15 
P 005 F in n-Dodecan 12 
RC 005 (5 bar/5 Vol.-% D2EHPA/1,25 g/l Mangan) 14 
P 005 F (5 bar/5 Vol.-% D2EHPA/1,25 g/l Mangan) 11 
RC 005 (9 bar/5 Vol.-% D2EHPA/1,25 g/l Mangan) 12 
P 005 F (9 bar/5 Vol.-% D2EHPA/1,25 g/l Mangan) 8 
 
Aus der Tabelle 20 kann entnommen werden, dass sich das Volumen der zusammen-
hängenden Poren der unbehandelten P 005 F-Membran nach dem Permeationsversuch 
unter einer transmembranen Druckdifferenz von 9 bar um 50 % verringert hat. Die blei-
benden Strukturveränderungen durch Deformationen infolge der Druckkompression 
zeigten sich in einer Hystereseerscheinung der Permeatstromdichte.  
Aufgrund der höheren Druck- und Reißfestigkeit des Polymermaterials aus regenerierter 
Cellulose, macht sich die Porenverengung und die damit verbundene Reduzierung der 
offenen Porosität um ca. 33 % bezogen auf den unbehandelten Zustand infolge der 
Druckbeaufschlagung deutlich geringer bemerkbar. 
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6 Zusammenfassung und Ausblick 
 
Zusammenfassend lässt sich feststellen, dass ein Membranverfahren wie die Ultrafiltra-
tion zur Trennung von beladenem und unbeladenem Extraktionsmittel geeignet ist. Fer-
ner besteht die Möglichkeit, durch die Kombination aus Laserscanner-Messstand und 
Hochdruckmikrowaage Aussagen bezüglich Sorption und Quellung von Ultrafiltrati-
onsmembranen anhand von gravimetrischen als auch optischen Messungen zu treffen. 
Ebenso ermöglichen Analysegeräte zur Oberflächencharakterisierung wie Röntgenpho-
toelektronenspektroskopie, Rasterelektronenmikroskopie und der Rasterkraftmikrosko-
pie, Aufschlüsse über Veränderungen der Membranoberflächen bzw. der Polymerstruk-
tur zu bekommen. Die Einflüsse von Quellung und Kompaktierung auf die Geometrie 
der Membranporen können anhand von Messungen zur Porengrößenverteilung mittels 
eines Kapillarflow-Porosimeters ermittelt werden. 
 
Damit Ultrafiltrationsmembranen überhaupt für die Aufbereitung der Extraktphase bei 
der Schwermetallextraktion eingesetzt werden können, müssen sie erst einem aufwendi-
gen Spülzyklus unterzogen werden, bevor man ihre Leistungsfähigkeit in organisch 
nichtwässrigen Lösungen untersucht. Aus den kontinuierlichen Membranversuchen in 
einer druckbeaufschlagten Rührzelle hat sich gezeigt, dass eine retentatseitige Anreiche-
rung des beladenen Extraktionsmittels und die permeatseitige Rückgewinnung des un-
beladenen Extraktionsmittels gelingen. Dabei sind jedoch einerseits die Auswahl einer 
geeigneten Membran und andererseits die optimalen Betriebsbedingungen wie Rüh-
rerdrehzahl, Versuchstemperatur, transmembrane Druckdifferenz und die Schwerme-
tallkonzentration der Feedlösung entscheidend.  
In dieser Arbeit werden ausschließlich Ultrafiltrationsmembranen aus regenerierter Cel-
lulose oder Polyethersulfon verwendet. Die vermehrte Gelschichtbildung, die durch 
Physisorption und Chemisorption zwischen dem Extraktionsmittel D2EHPA und dem 
Membranpolymer aus regenerierter Cellulose auf der Membranoberfläche entsteht, ist 
letztendlich die Ursache für das gute Rückhaltevermögen (80 – 90 %) der Membranen 
C 005F und C 010F bei einer Druckerhöhung auf 9 bar. Die Präsenz des flüssigen Gel-
films auf der Polymeroberfläche der Cellulose konnte hervorragend mit der Röntgen-
116 6 Zusammenfassung und Ausblick  
photoelektronenspektroskopie, der Rasterelektronenmikroskopie und der Rasterkraft-
mikroskopie nachgewiesen werden.  
Das Rückhaltevermögen (ca. 10 - 20 %) bezüglich des beladenen Extraktionsmittels 
D2EHPA fällt beim Einsatz von Polyethersulfonmembranen wesentlich geringer aus, da 
eine Gelschichtbildung durch Veresterung bzw. durch Wasserstoffbrückenbindung zwi-
schen dem Extraktionsmittel und dem Polymer nicht einsetzt. Der geringe Trenneffekt 
ist ausschließlich auf die Verengung der Membranporen in der aktiven Trennschicht 
durch Quell- und Kompaktierungseffekte zurückzuführen. Trotz höheren Quellvermö-
gens des aliphatischen Kohlenwasserstoffs an n-Dodecan in die Polymermatrix der 
PES-Membran bzw. der stärkerern Kompaktierung der Poren, ist der Polymerwerkstoff 
aus Polyethersulfon im Vergleich zur regenerierten Cellulose für die Trennung von be-
ladenem und unbeladenem Extraktionsmittel im kontinuierlichen Prozess ungeeignet. 
Diese Feststellungen können durch die erzielten Versuchsergebnisse mit der Hoch-
druckmikrowaage und dem Kapillarflussporosimeter dargelegt werden. 
Aus den Ergebnissen der Permeationsversuche der eingesetzten Modellsubstanzen wird 
zudem ersichtlich, dass sich dieses Aufkonzentrierungsverfahren mit Hilfe von regene-
rierten Cellulosemembranen sowohl für zwei- als auch dreiwertige Metallsalze eignet. 
Der Unterschied der Trennresultate liegt sowohl am stöchiometrischen Verhältnis von 
Metall zu D2EHPA im organischen Metallkomplex als auch an der polyedrischen 
Struktur des gebildeten Komplexes.  
Da die signifikante Verschiebung des Volumenanteils an D2EHPA zwischen den bei-
den Teilströmen sehr gering ausfällt, können Permeat und regeneriertes Retentat im 
Anschluss getrennt in den Extraktionsprozess zurückgeführt werden. 
 
Das Ziel der Arbeit, eine retentatseitige Anreicherung des beladenen Extraktionsmittels 
und die permeatseitige Rückgewinnung des unbeladenen Extraktionsmittels durch Ein-
satz der Ultrafiltration zu erreichen, kann durch Verwendung regenerierter Cellulose-
membranen realisiert werden. Um die Effektivität des Aufkonzentrierungsverfahrens 
noch zu steigern, wäre es sinnvoll Membranen auf Basis regenerierter Cellulose mit 
noch kleinerer Porengeometrie herzustellen, damit die Funktion des flüssigen Gelfilms 
auf der Membranoberfläche noch stärker zur Geltung kommt. Da die Einflüsse des 
Quellens von n-Dodecan in die Polymermatrix bzw. die adsorptive Gelschichtbildung 
auf der Membranoberfläche in Abhängigkeit des angelegten Drucks, mit den zu Verfü-
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gung stehenden Versuchsanlagen nicht messbar sind, müssen Mittel und Wege gefun-
den werden dieses Problem apparatetechnisch zu lösen.  
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π [bar]  osmotische Druckdifferenz 
A [cm³/cm²s] Membrankonstante 
a [1]  Konstante 
bn [Pa]  Virialkoeffizient n-ter Ordnung 
c [g/l]  Konzentration 
d [cm]  Durchmesser 
D [m²/s]  Diffusionskoeffizient 
EB [eV]  Bindungsenergie 
EK [eV]  kinetische Energie 
FA [N]  Auftriebskraft 
FG,verd [N]  Gewichtskraft des verdrängten Fluidvolumens 
g [m/s²]  Erdbeschleunigung 
hυ [eV]  Röntgenstrahlung 
JV [l/m²h]  Permeatflux 
k [m³/m²s] Stoffübergangskoeffizient 
K [%]  Verteilungskoeffizienz 
L [g/m²h] Stoffstrom 
Lx/Ly [µm]  Größen der untersuchten Membranfläche 
mM [g]  Masse der Membranprobe 
mM’ [g]  Masse der Membranprobe nach dem Tränken 
mverd [g]  Masse des verdrängten Fluidvolumens 
P [%]  Extraktionsgrad 
p [bar]  Druck 
ptrans [bar]  transmembraner Druck 
r [cm]  Radius 
R [1/m]  Widerstand 
R [%]  Reextraktionsgrad 
R [%]  Rückhaltvermögen 
Ra [nm]  Rauhigkeit 
SV [m²/m³] spezifische Oberfläche 
T [°C]  Temperatur 
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t [s]  Zeit 
u [m/s]  Geschwindigkeit 
VM [m³]  Gesamtvolumen der Probe 
VP [m³]  Volumen der zusammenhängenden Probe 
VS [m³]  Feststoffvolumen der Probe 
Vverd [m³]  verdrängtes Volumen 
x [µm]  Membrandicke 
ε  [1]  Porosität der Membran 
ε o [1]  offene Porosität der Membran 
δ  [µm]  Grenzschichtdicke 
τ  [1]  Umwegefaktor 
η  [mPas]  dynamische Viskosität 
γ  [mN/m] Oberflächenspannung 
ρ [kg/m³) Dichte 
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Konstanten: 







AFM  Rasterkraftmikroskopie 
D2EHPA Di(2-ethylhexyl)phosphorsäure 
H+  Wasserstoff-Ion 
HX  Säure 
Me+  Metallkation 
PES  Polyethersulfon 
R3NH+  Alkylammonium Ion 
RC  regenerierte Cellulose 
REM  Rasterelektronenmikroskopie 
S  solvatisierendes Extraktionsmittel 




ρud=Re  REYNOLDS-Zahl 
D
Sc ρ
η=  SCHMIDT-Zahl 
D
kdSh =  SHERWOOD-Zahl 
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